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RESUMEN 
En un lecho de particulas de ceniza de 
carbõn fluidizadas por aire con o sin tubos horizontales inmersos, 
se verifica la influencia de tubos en la expansiõn del lecho, asi 
como tambien se establece una comparaciõn entre las dos tendencias 
de expansiõn y la teoría bi-fãsica de fluidizaciõn con los datos 
experimentales. 
Experimentalmente se determinõ la expan -
siõn del lecho usando la tecnica de filme a baja velocidad, para 
observar las fluctuaciones de altura y la formaciõn de burbujas en 
el lecho. 
Uno de los tubos inmersos es calentado e-
lectricamente transfiriendo calor al lecho, observando las varia-
ciones de temperatura con respecto al tiempo y a la velocidad su-
perficial del gas; consecuentemente medidas del coeficiente de 
transferencia de calor global fueron hechas. 
Para explicar el fenómeno de transferen -
eia de calor se propone un modelo del mecanismo de transferencia 
de calor considerando que tanto la componente convectiva de la 
fase discreta como de la fase contínua estan afectadas por una 
fracciõn de superfície de contacto respectivamente. 
Í V 
ABSTRACT 
In a bed of coal ash particles fluidized 
by air with ar without horizontal immersed tubes, the influence 
of such tubes on the expansion of the bed is examined and 
comparison is made between experirnent and the two-phase theory 
of fluidization. 
The expanison of the bed was determined 
experimentally employing low speed cine photography in arder to 
observe the fluctuations of bed height and the formation of 
bubbles at the bed surface. 
One of the immersed tubes is electrically 
heated; the te~pora1 variation of temperature is observed as a 
function of the superficial velocity of gas; consequently 
measurements of the coefficient of global heat transfer were 
carried out. 
To explain the phenomenon of heat transfer, 
a model of the heat transfer mechanism is proposed, regarding 
that both the convective component of the discrete phase and 
continuous º"~ are affected by the fraction of heat transfer 
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CAPITULO I 
INTRODUCCION 
1.1 CONCEPTO E HISTORIA 
La Fluidizaciõn es una rama de la 
ciencia de mucho interes prãctico; la cual consiste en hacer pasar 
un fluido atraves de un medio (Lecho de Partículas) poroso prOVQ 
cando una expansiõn del medio. 
Existen dos tipos de Fluidizaciõn; de 
Davidson J.F. and D. Harrison (10) las cuales son: Fluidizaciõn Par 
ticulada y Agregativa. 
Fluidizaciõn Particulada sucede cuando un 
lecho es fluidizado por un fluido con una velocidad mayor que la 
de mfnima fluidizaciõn, la altura del lecho tiene pequenas fluctua 
ciones debido a que el fluido pasa suavemente por las separacio -
nes interparticulas. 
Fluidizaciõn Agregativa sucede cuando un 
lecho de partículas es fluidizado a gas, el exeso de gas de la con 
diciõn de mfnima fluidizaciõn pasa atraves del lecho enforma de 
canales o burbujas, las cuales llegan a la superfície, frenando en 
el nível superior y como consecuencia de ello se tienen fuctuacio-
nes en la altura del lecho. 
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Debido al interes prâctico de un lecho 
fluidizado a gas histórica y actualmente es estudiado el comporta-
miento Hidrodinâmico y Térmico. 
Historicamente el interês primaria del 
Ingeniero en el comportamiento Hidrodinâmico, ha sido el del trans 
porte de sólidos; en el comportamiento Têrmico, Kunii D. and O. 
Levenspiel (22) reportaron que ya en 1922 La Fritz Winkler cons-
truyó un lecho fluidizado de grande escala para gasificasión del 
carbón; y debido a los altos coeficientes de transferencia de ca-
lor obtenidos, dichos sistemas estan siendo investigados para gen! 
rar vapor. 
1 .2 MECANISMOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN LECHOS FLUIDIZADOS 
CON TU30S INMERSOS 
Es bien conocido que lechos de partículas 
sólidas fluidizadas a gas tienen muchas aplicaciones tecnológicas. 
Sus caracter1sticas favorables estan rela-
cionadas con las grandes superfícies por unidad de vo1umen del le-
cho, y con una temperatura del lecho aproximadamente uniforme. 
Los coeficientes de transferencia de calor 
de un lecho a los contornos de la pareci o de superfícies inmersas 
o vice-versa son conocidos a ser altos; del orden de 114.0 a 681. 
w;m 2 0 c segun reportó Martin de A.J.F.(27), lo cual es una de las 
principales razones para el acrêcimo de aplicaciones de Lechos Flui 
dizados en procesos industriales. 
El proceso de transferencia de calor entre 
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el sistema y la superficie de transferencia de calor estã intima -
mente asociada con el proceso de transferencia de calor entre el 
solido fluidizado y el gas fluidizante, las razones de mesclas de 
particulas dentro del lecho; el comportamiento general y geometria 
del sistema fluidizado. 
Consecuentemente los factores que controlan 
las características de transferencia de calor del sistema incluyen 
las siguientes variables que determinan las propriedades fluidizan 
tes del lecho como sigue: 
- Propriedades de los materiales 
Conductividad Têrmica, densidad y viscosidad del gas 
fluidizante 
Conductividad Têrmica, densidad y calor específico del 
Solido Fluidizado 
- Condiciones de Operacion 
Tamano, distribucion de tamano, forma y razon de circu 
lacion de las part1culas solidas, concentracion del sf 
lido en el lecho, velocidad superficial del gas, temp! 
ratura, etc. 
- Diseno de Equipo 
Colocacion y tamano de la superficie de transferencia 
de calor, dimensiones del lecho fluidizado y forma del 
distribuidor. 
Um estudio completo que cubra todos estas 
factores es muy amplio y su ejecuciôn experimentalmente bastante 
trabajosa, de modo que las correlaciones existentes tienen una a-
plicacion limitada. 
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Para explicar todos estas fenõmenos que 
controlan la transferencia de calor en un sistema fluidizado a gas, 
existen tres tendencias muy conocidas en la formulaciõn de modelos 
físicos de Mecanis~os de Transferencia de Calor, segun Davidson J. 
F. and D. Harrison (11). 
La primera tendencia encabezada por Dow W. 
M. and Jakob M. (13) y Richardson J. F. and Mitson A.E. (33) usan 
el criterio de que el mecanismo que controla la transferencia de 
calores la conducciõn de calor através de una capa laminar de gas 
serca de la superfície de transferencia de calor. 
Es lÕgico imaginar que en un lecho fluidi-
zado, la espesura de la capa laminar no solamente depende de lave 
locidad superficial del gas y propriedades del fluido; así como 
tambien sobre la intencidad de movimiento de las partículas sÕli -
das; por lo tanto al incrementar la velocidad superficial del gas 
las partículas serca de las superfícies se muevem mas rãpidamente 
con lo que se consigue disminuir la capa laminar serca de la supe! 
ficie y por consiguinte un aumento en el coeficiente de transferen 
eia de calores atribuído a la disminuciõn de la capa laminar. 
Este modelo puede ser usado para la contr! 
buciõn de la componente convectiva de transferencia de calor. 
En la segunda tendencia Zabrodsky S.S.(47) 
usa el criterio de que el movimiento de las partículas juega un 
papel dominante en la transferencia de calor considerando tambien 
una conducciõn térmica atraves de la capa del fluido a la superfí-
cie. 
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Los acrecimos del coeficiente de transfe -
rencia de calor son atribuídos a los altos gradientes de temperat~ 
ra y al movimiento de particulas sÕlidas; segun Davidson J. F. and 
Harrison D. (11) este modelo solamente puede ser aplicado en siste 
mas de fluidizaciõn particulada y no a sistemas que estan complic~ 
dos por la presencia de burbujas de gas. 
La te reera tendenci a encabezada por Mickley 
H.S. and Fairbanks D.F. (30) y luego modificada por Kubie J. and 
Broughton J. (?l); Denloye A.O.O. and Botterrill J.S.M. (12) y 
Baskakov A.P. (5) es basada sobre transferencia de calor transien 
te por la fase continua la cual es periodicamente desplazada de la 
superfície de transferencia de calor por la fase discreta; por lo 
tanto las razones de transferencia de calor dependen sobre las ra-
zones de calentamiento de la fase particulada y sobre la frecuen -
eia de su reemplazamiento; de lo que se puede concluir que los 
acrecimos del coeficiente de transferencia de calor con relaciõn a 
la velocidad superficial del gas son atribuídos a simultaneos in-
crementos en la frecuencia de reemplazamiento de la fase particul~ 
da y al incremento de1 numero de burbujas que forman la fase dis-
creta o discontinua a la superfície de transferencia de calor. 
Segun Baskakov A.P. and V.M. Suprum (4) el 
coeficiente de transferencia de calor global entre un lecho fluidi 
zado y superfícies inmersas es una funciõn de tres componentes; a 
saber: Componente convectiva de las partículas, del gas y compone~ 
te debido a la radiaciõn, P.ntre superfícies y entre vacios prõximos 
hpc' hgc Y hr respectivamente, es decir: 
hc = f (hpc , hgc hr) 
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Donde la componente convectiva de las parti 
culas es debido al transporte de calor por el movimiento de las Pªi 
tículas. 
La componente convectiva del gases debido 
al calor absorbido por las burbujas de gas que cubren la superfície 
de intercambio. 
La componente por radiaciõn es debido al 
transporte de calor por radiaciõn entre superfícies y entre vacios 
próximos y solamente es importante para temperaturas arriba de 
500 ºe. 
l .3 ANTECEDENTES BIBLIOGR~FICOS 
Vreedenberg H.A. (38) midiÕ el coeficiente 
de transferencia de calor global de un lecho fluidizado a un tubo 
horizontal enfriado por agua; estudiando experimentalmente lava -
riacciõn de la temperatura del lecho, velocidad superficial del 
gas; diâmetro medio, forma y densidad de las partículas; y diâmetro 
del tubo. 
El asumiõ de la analogia de transferencia 
de calor entre gases y tubos que el coeficiente de transferencia de 
calores funciõn del número de Reynolds y Prandtl respectivamente. 
Sugiriendo dos correlaciones diferentes de 
pendiendo Únicamente de cual de las fuerzas viscosas o inersiales 
sobre las partículas son predominantes. 
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Recientemente Xavier A.M. and Davidson J. 
F. (42) propusieron un modelo de transferencia de calor entre un 
lecho fluidizado en flujo empistonado y superfícies inmersas,quienes 
usan el criterio general de que el coeficiente de transferencia de 
calores funciõn aproximadamente de tres componentes, o sea coe-
ficiente convectiva de las partículas y gas y coeficiente por ra-
diaciõn, este ultimo lo consideraron despreciable por la faja de 
temperatura en que trabajaron. 
Para determinar la componente convectivade 
las partfculas usan el criterio del modelo del Paquete de ~ickley 
and Fairbanks (3J) modificandolo con una resistencia del filme de 
gas adjacente a la superfície. 
La componente convectiva del gas es obten! 
da de un anãlisis teõrico y experimental de transferencia de calor 
en el paquete de tubos. 
Para tubos horizontales consideraron que 
la espesura efectiva del filme de gas adjacente a la superfície es 
dp/4 en Xavier A. M. (43). 
Mickley H.S. and Fairbanks D.F (30) desarr~ 
llaron un modelo de transferencia de calor de una superfície al 
lecho, considerando transferencia de calor transiente por el paqu~ 
te; y que periÕdicamente es desplazado de la superfície por burbu-
jas de gas, de un anãlisis teõrico llegaron a encontrar que el 
coeficiente global de transferencia de calores proporcional a la 
raiz cuadradra del producto de la condutividad têrmica efectiva del 
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lecho; densidad del lecho, calor especifico y un factor de movimien 
taciõn. 
Ellos assumieron como primer paso en el de 
sarrollo del modelo, que algun tiempo en un sistema fluidizado estã 
en contacto con la superfície calentada, transitoriamente sõlido -
sõlido, sõlido-superficie, gas-sõlido y superficie-gas; el movi-
miento irregular de sõlido y gas estã continuamente marcando y 
destruyendo el contacto individual y este movimiento proporcionael 
medio para la transferencia de calor convectiva por ambos medios. 
Por las operaciones simultaneas y sucesiv~ 
de estos dos procesos de transferencia, el calores transferido de 
la superficie y dentro de los nucleos del lecho. 
Este modelo del Paquete de Mickley en la 
actualidad es el mas aceptado para tentar corre1acionar y predecir 
la transferencia de calor en lecho fluidizado. 
Como consecuencia de lo anterior diferen -
tes investigadores han adaptado dicho modelo y realizado algunas 
peq~e~as variaciones, como por ejemplo Kubie J. and Broughton J. 
(21) considera variaciones en las propriedades del paquete en la 
regiõn de la superficie. Denloye A.O.O. and Botterrill J. S. M. 
(12) considera una resistencia a la transferencia de calor de la su 
perficie de transferencia. 
Por otro lado Baskakov A.P. and Suprum V. 
M. (4) determinaron la componente convectiva del gas puro, basa-
do sobre la analogia de transferencia de calor convectivo y masa 
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durante la sublimaciÕn de material de una superfície de ~aphthali-
na; de datos experimentales êl observõ que la componente convecti-
va del gas incrementava con las razones de incremento de fluidiza-
ciõn y con los incrementos del diãmetro de las partículas; y enco~ 
trõ que el NÜmero de ~usselt es proporcional al nümero de Arquime-
des y Prandtl y a las razones de flujo elevados respectivamente a 
un índice, los cuales para cerrar la curva de transferencia de ca-
lor versus velocidad superficial del gas son respectivamente 0,46; 
0,33 y 0,3. 
1 .4 OBJETIVOS DEL TRABAJO DE TtSIS 
El objetivo del trabajo de têsis es corr! 
lacionar el coeficiente de transferencia de calor global de un le-
cho de partículas de ceniza de carbÕn fluidizado a gas como una 
funciõn de las propriedades têrmicas y físicas de dicho sistema,li 
gado a un proyecto de Combustion Fluidizada existente acã en el 
Brazil; Martin de Andrade J.F. (27). 
Para obtener dicha correlaciõn se disenõ 
y construyõ un equipo de transferencia de calor y se uso el modelo 
del Paquete de Mickley H.S. and Fairbanks D.F. (30) y modificado 
por Xavier A.M. and Davidson J.F. (42) para determinar la compone~ 
te convectiva de las partículas; y para determinar la componente 
convectiva del gas puro de las burbujas en la superfície, se uso 
la expresiõn dada por Saskakov A.P. and Suprum V.M. (4) y se consi 
derõ que la contribuciõn de cada componente estã afectada por una 
fracciõn de superfície de contacto con las fases particuladas y 
discreta respectivamente. 
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En el comportamiento Hidrodinãmico de 
dicho sistema se establece una comparaciõn de crecimiento de burbu 
jas por coalescencia, tamano y velocidad constante de burbujas con 
los datas experimentales; y se compara tambien la influencia de la 
presencia de tubos en la expansiõn del lecho. 
l l 
CAPITULO II 
EQJIPO Y TECNICA EXPERIMENTAL 
2.1 INTRODUCCIÕN 
Sierta cantidad del equipo experimental 
fue suministrado por firmas nacionales; y el resto fue disenado y 
construido en los laboratorios de la COPPE, con lo que se logrõ 
obtener la unidad completa y accesorios para la realizaciõn del 
trabajo experimental. 
En este capitulo se dã una minuciosa des 
cripciõn del equipo y materiales usados, asi como de la têcnica ex 
perimental seguida en la ejecuciõn de dicha investigaciõn. 
2.2 DISTRIBUIDOR Y CAMARA DE INTERCAMBIO 
De Kunii D. (22) se tiene que el comport~ 
miento de un lecho fluidizado es fuertemente influenciado por el 
tipo de distribuidor de gas usado. Debido a la facilidad de cons-
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trucciôn se uso una sola placa con agujeros; el criterio usado en 
el diseno del distribuidores el dado por Kunii D. (22), admitien -
dose que el diãmetro de los agujeros deberian ser de 2 mm; por lo 
tanto dicho distribuidor consistia de una sola placa de acero inoxi 
dable cuyas dimensiones son 162 x 310 x 2 mm com agujeros de 2 mm 
de diãmetro en un arreglo triangular con 20 mm de paso diametral. 
La camara de intercambio y precamara con-
sistia de un paralelepípedo de 300 x 150 x 500 y 300 x 150 x 100 mm 
respectivamente; y el material usado fue acrílico de 12 mm de espe-
sura, para poder observar y filmar parte del fenômeno Hidrodinãmico. 
La figura 2.2.1 muestra la unidad secciona 
da en la que se puede observar sus componentes con los agujeros pa-
ra colocar los tubos que simulan el intercambiador de calor, medi-
ciones de temperatura y presiôn respectivamente. 
En la camara de intercambio se colocõ ceni 
za de cambõn de dos diãmetros medias diferentes para experiencias 
correspondientes a cada diãmetro, cuyas propriedades sondadas en 
las tablas 3.1 y 3.5. 
El gas suministrado a la camara fue por 
un compresor del Laboratorio de la Escuela de Ingenieria Narca 
~orthington, ~odelo HB-9x9. 
En las paredes de la camara de intercambio 
se colocaron tres termopares de cobre-constantan con movimiento a-
xial asu eje, dos de ellos fueron colocados horizontalmente y el 
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otro en posiciõn vertical, êste ultimo adernas del movimiento axial 
podia desplazarse lateralmente. 
Estos tres termopares registraban la tem-










Figura 2. 2 .1 - Unidad de 
j1 
lntercamblo de Calor 
1 - Entrado de A ire 6 -
2 - Precamaro 7 -
3 - Union y Sop dei Distribuidor 8 -
4 - Distribuidor 9 -





COTAS EN mm 
ESCALA 1:5 
Ploco Movei con Aguj. Cent. 
Agujero para Termopares 
Agujero de Extraccion 
Tomada de Presion 
Agujeros para Tubos 
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2.3 FUENTE DE CALOR 
La figura 2.3.1 muestra la superfície de 
transferencia de calor cuya longitud efectiva de transferencia de 
calores 150 mm y diâmetros externo e interno de 20 y 6.6 mm res-
pectivamente. 
El elemento calentador consistiõ de una 
resistencia en cartucho de cobre con diâmetro de 6,35 mm y 150 mm 
de longitud con capacidad mâxima de 250 W. 
Los extremos tanto de este cilindro como 
de los otros 9 usados que forman el banco de tubos del intercambia 
dor de calor, fueron soportados por tuercas concéntricas que entr~ 
ban justamente en los agujeros de la pared de la câmara de inter -
cambio y enrroscaban en los cilindros; con la diferencia que 
las tuercas de la superficie de transferencia de calor eran de 
corcho de una longitud de 60 mm con lo que se consiguiõ aislarla 
de la pared del acrilico y axialmente del ambiente, y el resto eran 
de bronce. 
Los 10 cilindros usados se colocaron en 
un arreglo triangular con paso diametral de 75 mm y la primera linea 
fue colocada a una altura del distribuidor de 100 mm con lo que la 
superficie de transferencia quedõ a 165 mm del distribuidor. 
Para la medicciõn de temperatura se usaron 
7 termopares de cobre-constantan con diâmetro de 1,5mm, 4 fueron 
colocados en la superficie de transferencia de calor a 90° cada uno 
y espaciados 30 mm, con estos cuatro termopares se obtubo la temp~ 
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ratura media de la pared de la superfície; los otros tres descritos 
en el iten 2.2 registrataban la temperatura del lecho. En convina 
ciõn con los termopares se uso un potenciõmetro Leeds and Northrup 
modelo 8690-2. 
l' 30 ,1, 30 ,1, 30 
12 12 
COTAS EN mm 
Figura 2 .3 .1 - Colocacion de Termopares en la Superfície de transferencia 
1 - Cilindro do Cobre 
2 - Agujero paro Elemento Calentador 
3 - Agujeros para Termopares 
4 - Rosca para las Tuercas Concentricas 
2.4 SISTEMAS DE CONTROL 
Para la realizaciõn de esta investigaciõn 
era necesario hacer 6 tipos de mediciones, los cuales son: expan-
siõn del lecho (altura), caudal, presion, tensiõn intencidad de 
corriente y temperatura. 
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- EXPANSIÕN: Para determinar la relaciõn existente en-
tre las variaciones de la altura del lecho y las varii 
ciones del flujo de gas fue necesario usar una camara 
filmadora y un equipo analizador de filmes. 
- CAUDAL: La determinaciõn del flujo de gas se hizo por 
medio de tres rotãmetros suministrados por la OMEL mo 
delo LAMDA NQs. 56790A, 56790B y 42210A con capacida-
des de 10.000 - 100.000; 1 .000 - 10.000 y 600 - 6000 
i/h respectivamente; y condiciones de calibraciõn de 
21°c y 1 atmõsfera. Como las condiciones de entra 
da del gas eran diferentes a las condiciones de cali-
braciõn de los rotãmetros, fue necesario usar un fac-
tor de correciõn como una funciõn de la presiõn de 
entrada dado por Fischer (14) y de esta forma fue p~ 
sible conocer el caudal real. 
PRESIÕN: En la mediciõn de la presiõn se usaron dos 
tipos de manõmetros, uno de tubo en ''U" de vidrio y 
otro de Reloj marca Pina con capacidad de O+ 7 kgf/cm~ 
E1 manõmetro de tubo de vidrio fue usado para determi-
nar la caída de presiõn total del sistema distribui -
dor - lecho. 
El manõmetro de Reloj fue usado para medir la presiõn 
de entrada a los rotãmetros y poder entrar en las cur 
vas de factores de correcciõn dadas por Fischer (14). 
- TENSIÕN O VOLTAJE: Para saber la potencia suministri 
da a la superfície fue necesario medir la tensiõn de 
entrada usando un voltimetro marca Kron con capacidad 
de O+ 150 Voltios y manteniendola fija por medio de 
un variac. 
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- INTENCIDAD DE CORRIENTE: Iden TensiÕn; se midiÕ la 
intencidad de entrada por medio de un amperímetro mar 
ca Kron con capacidad de O - 3 amprerios. 
- TEMPERATURA: Para determinar la temperatura tanto del 
lecho como de la superfície de transferencia se usaron 
7 termopares (ver item 2.2 y 2.3) un potenciometro y 
una llave selectora fabricada en los laboratorios de 
la COPPE. 
Conocidas las temperaturas se podia establecer una 
diferencia entre superfície y lecho fluidizado a dife 
rentes velocidades superficiales. 
Las tablas 4.1 y 4.2 dan la distribuciõn de temperat~ 
ra en diferentes puntos del lecho como una funciõn de 
la velocidad superficial del gas. 
2.5 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL 
El presente trabajo comprende dos etapas: 
Comportamiento Hidrodinãmico y Têrmico. 
En el Comportamiento Hidrodinãmico se de-
terminan las condicciones de mínima fluidizaciõn y la expansiõn del 
lecho. 
Para determinar la velocidad de mínima 
fluidizaciõn de cada material usado se utilizõ el mêtodo de caída 
de presiõn dado por Davidson, J.F. (11); es decir se expandía to-
talmente el lecho y se disminuia la velocidad superficial del gas; 
construyendo un grãfico de cai da de presiõn versus velocidad super-
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ficial del gas; las figuras 3.1 y 3.2 muestran respectivamente los 
resultados de ~ste anãlisi.s de los dos diâmetros de partícula uti-
lizados. 
Para obtener datas de caida de presiõn,e~ 
pansiõn y la velocidada que corresponden dichos datas, se preparo 
el equipo de tal forma que se pudiera filmar al mismo tiempo caida 
de presiõn, altura del lecho y caudal; y se usõ la técnica descri-
ta en el parrafo anterior. 
Para filmar se utilizõ una mãquina BOLEX 
modelo Hl6 y el filme utilizado fue KODAK PLUS X Negative 7231,fi..!. 
mando a una velocidad de 12 cuadros por segundo; colocando la cama 
ra en una posiciõn lateral al lecho. 
La iluminaciõn para filmar fue conseguida 
por 3 ]amparas de 250 W colocadas cada una a 120° con respecto del 
centro del lecho y separadas del lecho una distancia tal que la 
aguja del fotômetro para esa velocidad de filmaje indique buena i-
luminaciõn; el fotômetro tiene una escala graduada que corresponden 
a diferentes velocidades de filme y niveles de iluminaciõn. 
Para analizar los filmes se uso un equi-
po Nac Film Motion Analyzer Modelo 16-S. 
Todos los filmes dieron 80 datas para ca-
da velocidad; y los datas de las tablas 3.2 y 3.3 son la media de 
esos 80 datas registrados. 
En el comportamiento Térmico se hicieron 
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sondeos de estabilizaciõn y posteriormente las mediciones corres -
pondientes; es decir, antes de realizar las medidas para determi -
nar el coeficiente de transferencia de calor, se sondeõ el sistema 
para saber que tiempo llevaba para alcanzar el regimen permanente; 
y se determinõ que el tiempo necesario para alcanzar dicho estado 
variaba de 60 minutos para lecho en condicciõn de mínima fluidiza-
cciõn, disminuyendo el tiempo a medida que aumentaba el exceso de 
gas, llegando a 20 minutos para um exceso de 10 cm/seg;se encontrõ 
tambien que el tiempo de espera era el mismo para los dos diãmetr~ 
medias usados; Xavier A.M. (43) encontrõ que este tiempo variaba 
de 40 minutos para lecho fijo y 10 minutos en lecho fuidizado para 
condisiones similares. 
Despues que el sistema fluidizado alcanzõ 
el regimen permanente, medidas simultaneas de presiõn de operaciõn 
razõn de flujo de gas, potencia disipada y temperatura fueron rea 
lizadas; despues de una corrida para cada flujo se hicieron 4 rep~ 
ticiones en intervalos de 5 minutos para cada una; en la figura 
4.1 se dan los puntos considerados para tomar la distribuciõn de 
temperatura radial en circulos concentricos a la superficie de in-
tercambio; y en las tablas 4.2 y 4.3 se dan los valores aque corres 
ponden dichas temperaturas para cada punto. 
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coo. DENOMINACION 
Tubo Conico de Medision 
t 
2 Fluctuador 
3 Guia dei Fluctuador 19 
4 Carcasa 
5 Terminal Inferior 
20 6 Terminal Superior 
7 Junta Inferior 
8 Junta Superior 
16 9 Soporte Inferior dei Haste 
10 Soporte Superior dei Haste 
G) li Asianto Inferior dei Cono 
12 Asiento Superior dei Cone 
14 
13 Sello Inferior 
14 Sello Superior 
15 Tornillo lnf. de la Core asa 
16 Tornillo Sup. de la Carcasa 
" 17 Tornillo de la Junta Inferior 
18 Tornillo de la Junta Superior 
2 19 FijociÓn de los Flanges 
20 Flange 
-0 21 Guarnicion de los Flanges 
t 
Figura 2. 4 .1 - Vista Seccionada de los Rota metros Usados 
TC BANCO DE ROTAMETROS 
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A LA RESISTENCIA EN CARTUCHO 
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Figura 2. 5 .1 - Diagrama Esquematico dei Equipo Usado 
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CAPITULO III 
EXPANSION DE UN LECHO FLUIDIZADO 
3.1 INTRODUCCIÕN 
El comportamiento hidrodinãmir.o de sistemas 
fluidizados, en el pasado y actualmente estã sujeto a numerosos es-
tudios por diferentes investigadores, debido al interes cientifico 
y prãctico de la expansiõn de un sistema fluidizado segun Davidson 
J.F. and D. Harrison (10,11). 
Segun Matsen J.M. (28) la expansiõn de un 
lecho de particulas sÕlidas fluidizadas a gas, es funciõn de lave-
locidad superficial del gas, la cual puede ser talves una de las 
propriedades mas importantes del sistema. 
De observaciones de expansiõn de sistemas 
fluidizados, se ve que al aumentar la velocidad superficial del ga~ 
la superfície del lecho de particulas sÕlidas es forzada a expandi~ 
se desde una altura de lecho fijo a una altura caracteristica del 
regímen fluidizado con dicha velocidad. 
Si el lecho se expande de un nível inferior 
a un nível superior, ello es debido a la presencia de una fase dis-
creta que desplaza material aumentando la porosidad y por consegui-
ente aumentando su volumen, Bakker P.V. and P.M. Heertjes (2). 
23 
Darton R.C. (9) presentõ un modelo mediante 
el cual se puede predecir el diâmetro de las burbujas asumiendo que~ 
llas son esfericas. La relaciõn de Darton dã el diâmetro de una esfera te-
niendo el mismo volumen de la burbuja; y que la fase discreta crece 
por coalescencia desde el distribuidor hasta el nivel superior del 
lecho, al cual la burbuja llega completamente desarrollada frenando 
en la superfície, provocando inestabilidad en el nivel superior. 
Por otro lado Matsen J.M. (28) presentõ un 
modelo de expansiõn de un lecho fluidizado en un regímen de flujo 
empistonado; il encontrõ que antes de que un "slugs" alcance la su 
perficie del lecho, la altura incrementarã con el excesso de gas 
hasta alcanzar su altura mãxima. Cuando el primer "slugs" frenaen 
la superfície, la altura subitamente decreserã por la altura del 
''slugs'' a su altura mínima; y entonces iniciarã cresiendo nuevame~ 
te con el exceso de gas y de esa forma continua el reciclaje de al-
tura mâxima a mínima. 
El comprobÕ que la expresion para calcular 
la velocidad absoluta de la burbuja para un flujo empistonado tiene 
una forma diferente de la que corresponde para un lecho en burbuja-
miento livre. Esta diferencia consiste en el coeficiente y el diã 
metro equivalente de la burbuja para determinar la velocidad relati 
va encontradas en Davidson J.F. and D. Harrison (10). 
En este capítulo se pretende comparar las 
dos ultimas tendencias de expansiõn de un lecho de partículas sÕli-
das fluidizadas a gas, así como tambien la influencia de un arreglo 
de tubos inmersos en el lecho sobre la expansiõn, dadas por Xavier 
A.M. (44) con da tos experimentales obtenidos a traves del anãl isis CE 
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filme. 
Estas tendencias son respectivamente: Tama-
no constante de burbuja e incremento de tamano de burbuja debido a 
coalescencia. 
Tamano Constante de Burbuja 
De lo expuesto por Matsen J.M. (28) la ve-
locidad del ''slug'' o burbuja se asume constante; esta teorla di un 
modelo de las caracterlsticas mas importantes de la fluidizaciõn y 
di un simple camino a seguir para determinar la expansiõn del lecho 
en términos de una sola burbuja subiendo con velocidad Ub; que pa-
ra un flujo empistonado es usualmente 0,35 ~ = Ub. 
Incremento de Tamano de Burbuja debido a Coalescen-
cia 
Generalmente es aceptado que la burbuja a~ 
menta de tamano debido a coalescencia, Davidson J.F. and D.Harrison 
(10,11). Algunos autores han cuantificado sus experiencias, por 
ejemplo Darton R.C. (9) considerando que las burbujas aumentan de 
tamano con la distancia arriba del distribuidor, encontrõ la sigui-
ente relaciõn semi-emplrica: 
( 3 . 1 ) 
donde De es el diimetro equivalente de la burbuja, H es la altura 
arriba del distribuidor, Ao es el area libre del distribuidor y g 
es la aceleraciõn debido a la gravedad. 
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De Xavier A.M. (44) se tiene que el tama-
no de las burbujas es afectado por la presencia de tubos inmersosen 
el lecho, debido a que los tubos imponen un limite al tamano de la 
burbuja; y realmente la expansiõn del lecho es afectada por la pr~ 
sencia de tubos inmersos en el lecho, pero esta influencia es des -
preci able; lÕgicamente dependiendo del vol umen de tubos en el l echo. 
3.2 RESULTADOS Y DISCUSIONES 
La expansiõn del lecho es predicha usando 
las asunsiones de la teoria bifâsica junto con una de las siguien-
tes alternativas con relaciõn a las burbujas; dadas por Xavier A. 
M. (44). 
3 . 2. l 
(a) Tamano y velocidad de las burbujas son asumidas 
constantes. 
(b) Tamano de las burbujas se asume que crecen por coi 
lescencia con la distancia arriba del distribuidor 
y calculada de ecuaciõn (3.1). 
(c) Tamano y velocidad de las burbujas son asumidas 
constantes en un arreglo de tubos en el lecho. 
LECHO FLUIDIZADO SIN TUBOS INMERSOS 
Asumiendo que la velocidad absoluta de las 
burbujas es debido a dos contribuciones; el exceso de gas y la velo 
cidad relativa de las burbujas. 
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Como la burbuja frena en el nivel superior 
del lecho, el tiempo de residencia de la burbuja se puede asumir co 
mo la relaciõn existente entre la altura mãxima del lecho y la velo 
cidad absoluta de la burbuja. 
Considerando que el lecho se expande de 
H + H debido a la presencia de la fase discreta; consideran mf. ma x. 
do hipõtesis (a) haciendo un balance de volümenes Xavier A.M. (44) 
llegõ a la siguiente expresiõn: 
u 
= ( 3 . 2) 
Para hacer el anãlisis de la hipÕtesis (a) 
se calculõ Ub de ecuaciõn (3.2) para condiciones prõximas de mínima 
fluidizaciõn usando los datas experimentales; posteriormente se man 
tuvo constante variando unicamente el exceso de gas para calcular 
dicha relaciõn. La figura 3.3 dâ el resultado de este anãlisis en 
contrãndose sierta concordancia con los datas experimentales. 
Para el caso donde no existe flujo empistona-
do la velocidad relativa de la burbuja segun Davidson J.F. and D. 
Harrison (10) tiene la siguiente forma: 
ub = o, 711 ~ ( 3 . 3) 
donde De es el diâmetro de la burbuja dado por ecuaciõn (3.1), g 
es la aceleraciõn debido a la gravedad y O, 711 es la constante de 
proporcionalidad encontrada experimentalmente. 
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De 1a hipÕtesis (b) se asume que 1a burbu-
ja tiene una ve1ocidad relativa dada por ecuaciõn (3.3); y median-
te un anã1isis simple de integraciõn Xavier A.M. (44) encontrõ una 
expresiõn para la expansiõn mãxima del 1echo como sigue: 





/ acctg [(tt,s1°· 2;,0 •5 ] - acctg [,0 • 2;,0 • 5J) 
( 3 . 4) 
y 8=4/AÕ 
Esta ecuaciõn dã 1a mãxima expansiõn del 
1echo y e11a se resuelve iterativamente para H. 
Una ves encontrada Hmax de ecuaciõn (3.4) 
para una dada relaciõn de exceso de gas se substituye en ecuaciõn 
(3.1) para calcular el diãmetro equivalente de la burbuja, Una 
ves conocido ''De" se puede conocer Ub y conocer la re1aciõn entre 
exceso de gas y ve1ocidad relativa de la burbuja que crece por coa-
1 escencia. 
La figura 3.3 dã e1 resultado de este ana-
1isis para los dos diãmetros de particu1as usados. 
Para los datas experimentales se uso el 
criterio descrito anteriormente, solo que para el cãlcu1o del diãme 
tro equivalente se usõ e1 valor mãximo encontrado atraves del anãli 
28 
sis de filme para cada razon de exceso de gas. La figura 3.3 dã u-
na comparaciõn de este resultado con las dos tendencias de expan -
siõn; en la cual se puede notar una sierta divergencia con los da -
tos experimentales y las hipõtesis (a) y (b); debido a que estas dos 
tendencias no predicen exactamente la mãxima altura del lecho; en -
contrandose que concuerda mãs la hipÕtesis (a) con los datas experi 
mentales que la hipÕtesis (b). 
3.2.2 LECHO FLUIDIZADO CON TUBOS INMERSOS 
Si se asume que las superfícies inmersas 
influyen en el crecimiento de las burbujas, es masjustificativo usar 
la hipÕtesis (c) en este item; ya que las superfícies imponen un ll 
mite sobre el tamano de la burbuja. Haciendo un balance de volume 
nes de acuerdo al anãlisis anterior y considerando la fracciõn de 
Volumen de los tubos en el lecho Xavier A.M. (44) encontrõ que el vo 
lumen de los tubos tiene influencia en la expansiõn del lecho; dan-
do la siguiente expresiõn 
u 
= (3.5) 
Esta ecuaciõn puede ser usada para prede -
cir la expansiõn del lecho calculando Ub de ecuaciõn (3.3) o para 
calcular Ub usando datas experimentales de expansiõn; para calcu -
lar la relaciõn (3.5) se usõ el metodo de calcular Ub de datas exp~ 
rimentales, manteniendola fija y posteriormente se variaron las 
condiciones de exceso de gas. 
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Tanto en el anãl isis de expansiõn del lecho 
con o sin tubos inmersos se usaron los mismos criterios para poder 
establecer una relaciõn entre los dos casos y la predicciõn de la 
expansiõn con los datas experimentales correspondientes; y la figu-
ra 3.4 dã los resultados para la expansiõn de un lecho fluidizado 
con tubos inmersos. 
De la comparaciõn de las figuras 3.3 y 3.4 
se vé que el volumen de los tubos tiene sierta influencia en la ex-
pansiõn del lecho; pero se encontrõ que esta influencia para este 
caso particulares de 7%. 
Para determinar la velocidad de mínima flui 
dizaciõn del lecho con o sin tubos inmersos se usõ el criterio dado 
en el item 2.5; encontrandose que la velocidad de mínima fluidiza-
ciõn no era alterada por la presencia de los tubos en el lecho; pe-
ro si por el diâmetro de partículas que era lÕgico de esperar. 
En este mismo anãlisis se encontrõ que la 
altura de mínima fluidizaciõn si es alterada por la presencia de 
tubos; debido a que la altura inicial es mucho mayor en un 
con tubos inmersos que en un lecho sin tubos. 
lecho 
La porosidad o fracciõn de vacio para el 
lecho sin tubos inmersos fue calculada por las relaciones recomanda 
das por Bakker P.J. and P.M. Heertjes (2) la cual tiene la siguien-
te forma: 
= + 
u - u mf ( 1 - ( 3 • 6) 
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donde Ed es la porosidad media, Ub es la velocidad relativa de 
las burbujas y Emf es la porosidad en la condicciõn de mínima flui 
dizaciõn, calculada usando datas experimentales y la relaciõn reco-
mendada por el mismo autor. 
= l -
M (3.7) 
La porosidad para el lecho con tubos inmer 
sos puede ser calculada de la misma expresiõn si se considera que 
el volumen de los tubos en el lecho es un volumen muerto; con lo 
que no se incurre en mucho errar debido a que el volumen de los tu-
bos tiene influencia en la expansiõn del lecho en apenas un 7% para 
este caso particular. 
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Tomorio variable de burbujo, dp = 0,15 mm 
Tamoiío voriable de burbuja, dp = 0,246mm 
Tamafío constante de burbuja, dp =0,15 mm 
-··- Tamarío constante de burbuja, dp = 0,246 mm 
• Analisis de filme, dp=0,15mm 
o Analisis de filme, dp= 0,246 mm 
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Fi9ura 3. 3 - Expansion dei lecho sin tubos inmersos 
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MODELO DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN LECHO FLUIDIZADO CON TUBOS 
INMERSOS SIMULANDO UN INTERCAM8IADOR DE CALOR 
4.1 INTRODUCCITIN 
Debido al interes prãctico del fenômeno de 
transferencia de calor entre superfícies inmersas y lechos fluidi-
zados; se ha planteado la necesidad de obtener una correlaciôn del 
coeficiente global de transferencia de calor como una funciôn de 
las condiciones de fluidizaciôn y de las propriedades termofisicas 
del sistema. Asi se puede predecir el coeficiente de transferen-
eia de calor global basado en correlaciones previas de investigad~ 
res para casos particulares de las fases respectivas y en los da-
tos experimentales obtenidos. 
En este capitulo se hace una simplifica -
ciôn del mecanismo de transferencia de calor en lechos fluidizados 
debido a la complejidad del tratamiento teôrico del fenômeno que 
controla el mecanismo de transferencia de calor en lechos fluidiza 
dos en burbujeamiento libre;dichas simplificaciones son explicadas 
en la descripciôn del modelo. 
Debido a la concordancia de los datas ex-
perimentales con los datas predichos por la correlaciôn, es consi-
derado que dicha correlaciôn es vãlida para sistemas fluidizadosen 
burbujeamiento libre en sistemas similares. 
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4.2 DESCRIPCIÕN DEL MODELO 
En la formulaciõn de un modelo para tran~ 
ferencia de calor en lecho fluidizado con superficies inmersas, se 
considerõ el sistema compuesto de un lecho de particulas sõlidas y 
un banco de tubos horizontales los cuales simulan al intercambia -
dor de calor. Uno de estos tubos forma la superficie de intercam-
bio, dentro de la cual se encuentra una resistencia en cartucho 
que transfiere calor por conducciõn a la superficie de transferen-
eia y de ella se transfiere calor a la fase discreta por con-
vecciõn. La fase continua recibe calor por conducciõn que poste-
riormente transferirã calor por convecciõn debido al continuo movl 
miento y reemplazamiento de dicha fase en la superficie de transfe 
rencia, cuyo movimiento es provocado por la fase discreta. 
De lo anterior se deduce que tanto la fa-
se discreta como la fase particulada, ocupan una fracciõn de supe~ 
ficie efectiva de la superficie de transferencia de calor para 
absorver o ceder calor dependiendo del caso considerado. Poste -
riormente dichas fases transportaran calor al resto del lecho; por 
lo tanto se asumen las siguientes hipÕtesis: 
(a) El volumen de los tubos en el comportamiento hidr~ 
dinãmico es considerado un volumen muerto, pero nõ 
en el comportamiento têrmico. 
(b) Existe una relaciõn entre la fracciõn de superfi-
cie de contacto de la fase discreta y la porosidad 
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media del sistema fluidizado. 
(c) El tiempo medio de contacto de la fase particula-
da en la superficie de transferencia es dado por 
d/(U-Umf); donde d es el diãmetro de la super-
ficie de transferencia y (U-Umf) es la velocidad 
con que la fase particulada es desplazada de la 
superficie de transferencia por la fase discreta. 
(d) Existe un flujo empistonado parcialmente en la 
superficie de transferencia. 
(e) La componente convectiva del coeficiente de trans 
ferencia de calor de las particulas es afectada 
por la fracciõn de superficie que ocupa la fase 
particulada en la superficie de transferencia de 
ca 1 o r. 
(f) La componente convectiva del coeficiente de trans 
ferencia de calor del gas puro, es afectada porla 
fracciõn de superficie que ocupa la fase discreta 
en la superficie de transferencia. 
Bakker P. J. (2) realizõ un estudio so-
bre la porosidad media de un lecho sin tubos inmersos, y de acuer-
do a la teoria bi-fãsica; haciendo un balance de flujo encontrõ la 
siguiente expresiõn para la porosidad media del lecho fluidizado: 
+ 
u - u mf ( 1 - ( 4 • 1 ) 
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donde Ub para esta experiencia se uso el valor dado por ecuaciõn 
(3.3). 
Haciendo un anãlisis de ecuaciõn (4.1), 
observando las figuras 3.3 y 3.4 de las cuales se tiene que la ex-
pansiõn de un lecho fluidizado estã influenciado por la presencia 
de tubos inmersos en apenas un 7% de acuerdo a esta la hipõtesis 
(a) es razonablemente aceptada. Por 1 o tanto ecuaciõn ( 4 .1) re -
presenta la porosidad media puntual del lecho fluidizado. 
De acuerdo a la hipÕtesis (b) se define 
la fracciõn de superficie de contacto efectiva de la fase discre-
ta en la superficie de transferencia de calor como una funciõn de 
la porosidad media puntual 
En esta experiencia se asumiõ que X tiene 
la siguiente forma: 
X = ( 4. 2) 
donde Ed es la porosidad media en la superficie de transferencia 
dada por ecuaciõn (4.1); y "a" es un Índice que se determinarã pos_ 
teriormente de dates experimentales; y "X'' es la fracciõn de su-
perficie de contacto efectiva de las burbujas en la superficie de 
transferencia. 
tiene 
Substituyendo ecuaciõn (4.1) en ecuaciõn (4.2) se 
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X = ( 4. 3} 
De Baskakov A. P. (4) se tiene que el CO! 
ficiente global de transferencia de calores funciõn de tres comp~ 
nentes: Componente convectiva de las partículas (h }, Componen-pc 
te convectiva del gas (h
9
c) y componente debido a la radiaciõn 
(hr}' esta ultima es considerada despreciable para bajas tempera-
turas. 
Componente Convectiva de las Partículas 
Xavier A. M. and Davidson J. F. (42), co~ 
siderando un flujo empistonado y usando el modelo de Mickley H. S. 
and D. F. Fairbanks (30) para determinar el coeficiente de transfe 
rencia de calor convectivo de las partículas; encontraron para 





(U - U )]1/2 mf 
( 4. 4) 
De acuerdo a las hipÕtesis (d} y (c) el 
coeficiente de transferencia de calor convectivo de las partículas 
para un lecho fluidizado con superficies horizontales inmersas es 
dado por la siguiente expresiõn: 
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4 K • mf P • e mf mf ( 4. 5) 
li d 
Componente Convectiva del Gas 
Baskakov A. P. and V. M. Suprum (4) de la 
analogia de transferencia de calor convectivo y transferencia de 
masa determinaron la componente convectiva de transferencia de ca-
lor del gas puro; recomendando la expresiõn (4.6) para procesos de 
transferencia de calor en lechos fluidizados como una contribuciõn 
de la fase discreta en el proceso global de transferencia de calo~ 






(A )0,46 {P )0,33 
r r ( 4. 6) 
De acuerdo a las hipÕtesis (e) y {f) y 
en concordancia con lo expuesto por Baskakov A.P. (4), se tiene la 
expresiõn para el coeficiente de transferencia de calor global, el 
cual representa este modelo como una funciõn de las propriedades 
termofisicas y condiciones de fluidizaciõn de dicho sistema. 
= hpc (1 - X) + hgc X ( 4. 7) 
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donde hc es el coeficiente de transferencia de calor global medi-
do experimentalmente, h es la componente convectiva de las parti pc 
culas dado por ecuaciõn (4.5), hgc es la componente convectiva de 
las burbujas de gas dada por ecuaciõn (4.6), X es la fracciõn de 
superfície efectiva de contacto de la fase discreta en la superfí-
cie de transferencia dada por ecuaciõn (4.3) y (l - X) es la frac-
ciõn de superfície efectiva de contacto de la fase particulada en 
la superfície de transferencia. 
La expresiõn final para el coeficiente de 
transferencia de calor global de la superfície de transferencia p~ 
ra el lecho fluidizado en funciõn de sus parãmetros es: 
e ·cu-u )ll/2 u Pmf mf mf ( b 
rr d J u - umf + 
+ 0,0175 Kg 
~ 
(Ar)0,46 (Pr)0,33 
4.3 RESULTADOS Y DISCUSIONES 




( 4. 8) 
De acuerdo a las hipÕtesis (d) y (c) la 
ecuaciõn (4.5) es vãlida para lechos fluidizados con tubos horizo~ 
tales inmersos; aunque el flujo empistonado no era visible. Pero 
si se asume que entre superfícies existe dicho flujo y que el tama 
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no de la burbuja viene dado por ecuaciõn (3.1) y que la fase parti 
culada se desplaza del elemento de superficie con velocidad (U-um;; 
la concordancia de los resultados experimentales con los predichos 
por ecuaciõn (4.8) se llega a la conclusiõn de que dichas hipÕte -
sis son razonables y por lo tanto ecuaciõn (4.5) correlaciona los 
datas experimentales satisfactoriamente. 
Por otro lado si se hace un anãlisis de 
la influencia hidrodinãmica sobre la componente convectiva de la 
fase particulada de ecuaciõn (4.5) se tiene que para flujos de 
gas mayores que un dado flujo Õptimo la componente de la fase par·· 
ticulada caerã gradualmente debido a que el factor Ub/(U-Umf+Ub) 
tiende gradualmente a un valor mínimo a medida que aumenta el 
exceso de gas de un dado valor Õptimo; y aun cae mas la componen-
te convectiva real de las partículas debido a la influencia del 
factor (1 - X); ya que el factor (X) tiende a un valor mãximo p~ 
ra mayores excesos de gas, por tanto (1 - X) tiende a un 
valor mínimo. Por consiguiente la componente convectiva real del 
gas aumentarã y el de las partículas disminuirã. 
Por otro lado haciendo un anãlisis de los 
parãmetros termofísicos de la componente convectiva de las partíc~ 
las, se tiene que la densidad efectiva de la fase particulada pmf' 
puede ser considerada por: 
= 
donde ps es la densidad de las partículas sÕlidas y Emf es la por~ 




La capacidad calorifica del lecho Cmf' puede ser tomada como la 
capacidad calorifica de las particulas sÕlidas Cs. 
Para la conductividad térmica de la fase 
particulada existen muchos criterios y modelos propuestos por dife 
rentes investigadores. 
Vagi S. and D. Kunii (45) propusieron un 
modelo para determinar la conductividad térmica efectiva del paqu~ 





+ (a S) R Pr 
ep 
( 4. 9) 
considerando dos tipos de mecanismos de transferencia de calor.Uno 
que es independiente del flujo del fluido (conducciõn atraves de 
sÕlidos, y sÕlidos en contacto, transferencia de calor radiante en 
tre superficies y entre vacios prõximos); otro que depende sobre 
el flujo del fluido (transferencia de calor causado por mezcla la-
teral del fluido}; substituyendo los valores de R y Pr se obtie-
ep 
ne: 
= K o e + ( a.S) (4.10) 
K O es la conductividad térmica efectiva e 
debido al mecanismo independiente del flujo de gas. El factor a 
representa la relaciõn entre la velocidad mãsica del gas en la 
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direcciõn del flujo de calor y la velocidad mãsica superficial del 
gas en la direcciõn del flujo de gas; encontrando que es del orden 
de 0,1. S representa la relaciõn de distancia entre centros de 
dos particulas adYacentes y el diãmetro de las particulas; quienes 
observaron que oscila entre 0,9 + 1,0, en este trabajo se conside 
ro 1,0. Por lo tanto la conductividad térmica efectiva del paqu~ 
te es considerada aproximadamente como 
= (4.11) 
Swift D.L. (36) predijo el valor de la 
conductividad térmica efectiva, Keº• asumiendo que todo el flujo 
de calores normal a la superfície; encontrando para K O la si-e 
guiente expresiõn: 




(9.,n - 1 ) 
+ 0,0935 Kg (4.12) 
Finalmente Kmf puede ser calculada segun 
Xavier A.M. (43) por substituciõn de Umf en ecuaciõn (4.11); y 
el criterio a seguir para calcular Kmf en este trabajo es el dado 
por Xavier A.M. (43) y substituyendo ecuaciõn (4.12) en ecuaciõn 
(4.11) para la conductividad térmica efectiva Keº· 
Para saber la influencia de Ks en Keº se 




contrõ que dicha variaciõn afecta al coeficiente de transferencia 
de calor convectivo de las partlculas en 3.22%; y al coeficiente de 
transferencia de calor convectivo global en 2.56%; cuyos errores 
pueden ser considerados despreciables de acuerdo a dicha variaciõn 
Con respecto a la transferencia de calor 
de la fase discreta,se adoptõ la expresiõn dada por Baskakov A.P. 
and V.M. Suprum (4) debido a que los otros trabajos encontrados en 
la literatura, asumen de que la componente convectiva de la fase 
discreta es constante o que es despreciable con relaciõn a la com 
ponente convectiva de las partlculas; por ejemplo, de la expresiõn 
dada por Gabor J. D. (15), Xavier A.M. (43) asumiendo que el calor 
transferido a un lecho en la condiciõn de mlnima fluidizaciõn, en 
el cual las partlculas estan estacionarias determinõ hgc y encon -
trõ las seguientes expresiones: 
4 K p C U 
= ( mf g g mf)l/2 (4.13} 
lI L 
cuando las superficies son planas y 
4 K p C U 
= ( mf g g mf) 1 / 2 + (4.14) 
lI L 
cuando las superficies son cilindricas. 
Analizando cuidadosamente tanto ecuaciõn 
(4.13) como (4.14) ellas no pueden ser usadas para la contribuciõn 
de la componente convectiva del gas; debido a la propia definiciõn 
Por lo tanto hgc es constante para un determina-
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do diãmetro de partícula, variando unicamente con el diãmetro de 
partícula. Es sierto que hgc varia con el diãmetro de las parti-
culas, pero tambien debe variar con las variaciones de la velocida:I 
superficial del gas; debido que, a medida que aumenta la velocidad 
superficial del gas aumenta el area que ocupa la fase discreta en 
la superficie de transferencia por tanto hgc aumentarã. 
De lo anterior se deduce porque razon se 
considerõ que la correlaciõn empírica de Baskakov A. P. and V.M. 
Suprum (4) para hgc dada por ecuaciõn (4.6) representa mejor la 
componente convectiva del gas, ya que ella varia con las razones de 
flujo de gas y con el diãmetro de las partículas. 
Como ecuaciõn (4.8) correlaciona el coef! 
ciente de transferencia de calor global satisfactoriamente con los 
datas experimentales; se considera que ella puede ser usada para 
otros diãmetros de partículas. Adernas de que el diãmetro de las 
partículas estã directamente presente en la relaciõn para hgc' tam 
bien estã implícito indirectamente en la velocidad de mínima flui-
dizaciõn para ambas componentes y en la fracciõn de superficie de 
contacto que caracteriza este modelo. 
De modo pues que dicha correlaciõn cubre 
un rango amplio de aplicaciones de transferencia de calor en lecho 
fluidizado con superficies inmersas en burbujeamiento libre; ya 
que ella cubre los parãmetros principales de fluidizaciõn y termo-
físicos del sistema. 
De lo que se puede concluir, que si ella 
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es usada para predecir el coeficiente de transferencia de calor 
global en lechos fluidizados con superficies inmersas; usando va-
lores de la velocidad de minima fluidizaciõn de correlaciones pr~ 
vias, ella estaria afectada por un factor debido al cãlculo de Umf' 
Este factor resulta de la relaciõn deve-
locidades de minima fluidizaciõn, calculada de correlaciones pre-
vias con los valores encontrados experimentalmente para las mismas 
condiciones. 
Vreedenberg H.A. (38) realizõ un estudio 
sobre transferencia de calor entre un lecho fluidizado y un tubo 
horizontal inmerso. Investigando en un lecho de diãmetro de 
0,565 m la influencia de variaciõn de las siguientes proprieda -
des: Temperatura del lecho, flujo de aire, diãmetro media de parti 
culas y diãmetro del tubo. 
Los resultados fueron correlacionados por 
dos formulas diferentes dependiendo de cual de las fuerzas inercia 
leso viscosas sobre las particulas son predomimantes. 
Las dos correlaciones de Vreedenberg H. 
A. (38) resultan de la analogia entre lechos fluidizados y gases o 
liquidas fluyendo en sistemas convencionales. Es decir, asume que 
el coeficiente de transferencia de calor global en lechos fluidiz~ 
dos es una funciõn del numero de Reynolds y Prandtl respectivame~ 
te. 
La principal desventaja de las correlaci~ 
nes propuestas por Vreedenberg con relaciõn a las posibles aplica-
ciones en procesos industriales, es que êl trabajÕ en un rango de 
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porosidades inferiores a 0,6, y que sus correlaciones no incluyen 
el resto de los parimetros principales del comportamiento hidrodini 
mico de sistemas fluidizados. 
Por lo tanto sus correlaciones son funcio 
nes crecientes; y no tendrã zonas de decrecimiento despues de un 
dado flujo Õptimo característico de sistemas fluidizados. 
Por otro lado Davidson J.F. and Harrison 
(11) presentan un modelo de transferencia de calor en lecho fluidi 
zado basado en el modelo del Paquete de Mi ckley H .S. and Fairbanks 
(30)como una funciõn de la fracciõn de superfície de contacto de 
las burbujas de gas, la resistencia de contacto de la pared de la 
superfície y la resistencia têrmica de las partículas; ambas sien-
do funciõn de la conductividad têrmica efectiva del paquete; la 
cual depende esencialmente de la porosidad en la zona adyacente a 
la pared y de la porosidad en el paquete respectivamente. 
Este modelo presenta una dificultad en su 
aplicaciõn en procesos industriales debido al cilculo de un factor insier 
to que ellos incluyen, argumentando que dicho factor es constante 
para cada sistema usado. 
Debido a que este factor es funciõn de 
las condiciones de expansiõn y de la relaciõn entre la frecuencia 
de pulsaciõn del coeficiente instantaneo de calor con la frecuen -
eia de reemplazamiento de las burbujas de gas a la superficie de 
transferencia, las cuales solo pueden ser medidas en experiencias 
de laboratorio; se concluye que esta correlaciõn solo puede ser u-
sada en investigaciones de laboratorio y no en procelos industria-
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les donde no se conocen dichas relaciones. 
4.3.1. DETERMINACIÕN DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR 
GLOBAL 
Para determinar el coeficiente de transfe 
rencia de calor global experimentalmente, se aislõ el equipo para 
poder considerar despreciables las pêrdidas ocacionadas por con -
ducciõn axial en los extremos de la superficie de intercambio y ra 
dial entre pared de la superfície, tuerca concêntrica y pared de 
la camara de intercambio; y el resto de la pared de la camara de 
intercambio con el media externo. 
Posteriormente se midieron los perfiles de 
temperatura. Una ves conocida la temperatura media del lecho Tb 
y la temperatura media de la pared de la superfície T que transf~ 
s -
re calor al lecho; se puede establecer la siguiente relaciõn: 
(4.15) 
donde hc es el coeficiente global de transferencia de calor de la 
superfície al lecho. qc es el calor transferido de la superfície 
al lecho fluidizado, en [W J; At' es el area de transferencia de 
calor en [m2 ] y 6T es la diferencia de temperaturas entre supe.!:_ 
ficie y lecho {Ts - Tb) en [ºcJ. 
Las tablas (4.1) y {4.2), (4.3) y (4.4) , 
dan la distribuciõn de temperaturas en cada punto considerado, y 




calcular h como una funciõn de la velocidad superficial c 
respectivamente manteniendo el flujo de calor constante. 
del 
Las Figuras {4.2) y (4.3) respectivamente 
a dp 1 y dp 2 dan la distribuciõn de temperatura como una funciõn de 
radios concentricos a la superfície y la velocidad superficial del 
gas. Las Figuras (4.6) y (4.7) respectivamente a dp 1 y dp 2 dan 
el coeficiente de transferencia de calor global como una funciõnde 
la velocidad superficial del gas. 
4.3.2. EVALUACIÕN DE CONSTANTES PARA LA CORRELACIÕN PROPUESTA 
En la hipõtesis {b) se define que existe 
una relaciõn entre el comportamiento hidrodinãmico y térmico de un 
lecho fluidizado; hipÕtesis razonablemente aceptada ya que las bur 
bujas ocupan una fracciõn de superficie para absorver calor de la 
superficie de transferencia; cuya fracciõn varia con el exceso de 
gas y el tamano de las burbujas que este estã implícito en ei pri-
mero; de ecuaciõn (4.2) õ {4.3) se tiene dicha relaciõn. 
X = (4.16) 









h - h a pc e 
e: d = 
hpc - h gc 
(4.18) 
donde X es definido por ecuaciõn (4.16), e:d dã el comportamiento 
hidrodinâmico de ecuaciõn (4.1), hpc dado por ecuaciõn (4.5), hgc 
dado por ecuaciõn (4.6), hc es el coeficiente global de transfere~ 
eia de calor medido experimentalmente y dado en las tablas (4.3) y 
(4.4) y ''a'' es la constante que relaciona al comportamiento t~rmi-
co con el comportamiento hidrodinâmico del lecho fluidizado. 
Por tanto, la constante "a" puede ser 
conocida por una simple regla de los logaritmos; ya que los para-
metros tanto del lado derecho como del izquierdo son conocidos me-
nos la constante "a"; por consiguiente ella puede ser expresada co 
mo sigue 
hpc - h Q,n c 
h - h 
a = pc gc (4.19) 
Q, n e: d 
Debido a la hipõtesis (d) la cual dice 
que existe un flujo empistonado parcialmente en la superficie de 
transferencia o entre superficies conexas; la constante "a'' estã 
sujeta a tener dos posibles valores, donde ellos son debido a la 
influencia de la velocidad relativa de las burbujas. 
Como la misma hipõtesis no define comple-
tamente un flujo empistonado debido a que experimentalmente no se 
observõ; pero si es posible que parcialmente exista. 
De acuerdo con la aplicaciõn del criterio 
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de Davidson J. F. and Harrison D. (11) a los casos experimentales 
estudiados en este trabajo para excesos de gas mayores o iguales a 
5 [cm/seg] existe flujo empistonado considerando el radio hidrãu 
lico; pero para excesos de gas menores que 5 [cm/seg] no exis-
te flujo empistonado. De acuerdo a este criterio la hipõtesis (d) 
es correcta; por tanto el diãmetro de la burbuja variarã con el 
exceso de gas a la altura considerada. Por consiguiente se plan -
tea la duda de cual valor usar para Ub, si 0,35 /gIT Õ 0,711 ~ 
De acuerdo al raciocínio anterior, el diãmetro hidrãulico no pue-
de ser usado, porque el tamano de la burbuja varía con el exceso 
de gas {U-Umf). 
En este trabajo se considerõ que el diãme 
tro de la burbuja que debería ser usado es el valor dado por la ex 
presiõn semi-empírica de Darton R.C. (9) el cual estã anotado en 
ecuaciõn (3.1). 
Para ver la influencia del valor de Ub 
sobre la constante "a'' se consideraron los dos casos, por la misma 
naturaleza de la hipõtesis (d) y confirmada por el criterio de 
Davidson J.F. (11); las figuras (4.4) y (4.5) dan respectivamente 
los valores de la constante "a" con relaciõn al exceso de gas de-
pendiendo del valor considerado para Ub. 
El criterio a seguir para determinar la 
constante ''a'' fue el de minimizaciõn de error en la zona de mayor 
interes; o sea en la razõn Õptima de flujo de calor para ambos diã 
metros de partículas considerados, obteniendo valores de 0,875 y 
0,7125 para "a" respectivamente de 0,35 rgu; y 0,711 rgu; para 
ub. 
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El errar de hc predicho con relaciõn 
medido experimentalmente disminuye al considerar Ub por 0,35 
para un valor de 4% y al considerar Ub dado por 0,711 lgDe el 
es de 6% en la zona de mayor interes. 
errar 
De lo anterior se concluye que el diãme -
troo tamano variable de burbuja para flujo empistonado parcialme~ 
te o sea hipõtesis (d}, puede ser usado para calcular Ub dado por 
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Figura 4.7 - Coeficiente de Transferencia de Calor Global, dp =0,246 mm 
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Los resultados obtenidos con la utiliza -
ciõn de las técnicas experimentales descritas en el Capitulo II 
fueron bastante satisfactorias, indicando que el modelo adoptado 
puede ser usado para describir el sistema tanto en su comportamien 
to hidrodinãmico como termico. 
El registro en filmes de las fluctuacio -
nes del lecho permitiõ calcular el nivel de expansiõn del sistema; 
y poder compararlas con las dos tendencias de expansiõn y la teo -
ria bi-fãsica de fluidizaciõn; de lo que se observõ que existe 
mayor concordancia de los datos experimentales con la tendencia de 
tamano constante de burbuja. 
Se verificõ que la presencia de tubos in-
mersos en el lecho tienen una sierta influencia en la expansiõn del 
lecho fluidizado; encontrandose que para este caso particular la 
expansiõn del lecho estã influenciada en un 7%. Por lo tanto 
ecuaciõn (4.1) puede considerarse aceptable para la porosidad me-
dia puntual de un lecho fluidizado con tubos inmersos. 
El registro de temperaturas permitiõ cal-
cular el coeficiente global de transferencia de calor; siendo nece 
sario hacer un sondeo termico para verificar el grado de estabili-
dad de la temperatura del lecho para un dado flujo de gas con re-
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laciõn al tiempo; se encontrõ que el tiempo necesario para alcan -
sar el regímen permanente oscila con el flujo de gas desde 20 has-
ta 60 minutos para condiciones de regímen fluidizado y de minima 
fluidizaciõn respectivamente como reportõ Xavier A.M. (43). 
Con relaciõn a ecuaciõn (4.8) que dã la 
predicciõn del coeficiente global de transferencia de calor como 
una funciõn aditiva de sus componentes de las dos fases respectl 
vas, puede considerarse aceptable para describir el mecanismo de 
transferencia de calor del sistema usado. Puede observarse el 
aumento de la componente convectiva del gas a medida que aumenta la 
velocidad superficial del gas; asi como tambien puede observarse 
que la componente convectiva de la fase particulada aumenta con 
los incrementas del flujo de gas debido al movimiento de dicha fa-
se alcansando un valor mãximo; posteriormente con excesos de gas 
mayores que un dado valor Õptimo para cada diãmetro de particula 
caerã gradualmente; razõn por la cual se tienen ~onas de crecimien 
to y zonas de decrecimiento en la curva h ~ U. 
Los valores mãximos obtenidos experimen -
talmente del coeficiente de transferencia de calor global fueron de 
270 y 227 [W/m 2 ºe J para diãmetro media de particulas de 
O, 15 y 0,246 [mm] respectivamente. La correlaciõn propuesta 
predice estas valores con un errar de 4 y 6% para condiciones de 
lechos con flujo empistonado parcialmente y burbujeamento libre 
respectivamente. 
Como una prolongaciõn de este trabajo po-
dria considerarse la influencia de circulaciõn de la fase particu-
lada y de movimiento de la fase discreta sobre el coeficiente de 
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transferencia de calor global. Debido a que la circulaciõn de la 
fase particulada promueve el mecanismo de convecciõn de dicha fase; 
y en un lecho fluidizado la componente convectiva de la fase parti 
culada es mas relevante que el de la fase discreta, particularmen-
te para diãmetros de partículas pequenos. 
Siendo que el equipo utilizado para la 
realizaciõn de este trabajo puede ser usado en otras investigacio-
nes, se sugieren algunas modificaciones en la precamara y distri-
buidor, para distribuir el gas de tal forma que pueda aumentarse 
la circulaciõn de la fase particulada con lo cual posiblemente se 
obtengan valores mas altos para el coeficiente de transferencia de 
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SIMBOLOGIA 
Area libre del distribuidor, 
dor por orificio = 3 24 X 
usualmente area del distribui 
10-4 m2 
At Area de la superficie de transferencia 



















de la fase 
del sõlido 
De diãmetro de las burbujas 
d diãmetro de los tubos 
dp diãmetro de las particulas 




g aceleraciõn debido a la gravedad 
H altura del lecho 
Hmax altura del lecho en la condicciõn de mãxima expansiõn 
Hmf altura del lecho en la condicciõn de minima fluidizaciõn 
valor minimo de 1 a mãxima expansiõn 
el 
Hmin 
hc coeficiente convectivo de transferencia de calor de la su 
perfi ci e al l ech o 
coeficiente convectivo de trans ferenci a de calor del gas 
coeficiente convectivo de transferencia de calor de las 
particulas 














efectiva en el paquete 
de 1 gas 
de 1 a fase particulada 
del sõlido 
L longitud de las superficies de transferencia 
tp distancia entre centros de dos partículas 
M masa del material usado 
P presiõn 
Q flujo de calor 
con f1 ui do 
r radias concêntricos a la superficie de transferencia de 
calor 
Sv paso diametral vertical 
T temperatura 
Tb temperatura del lecho 
T
0 
temperatura de entrada del aire 
Ts temperatura de la superficie de transferencia 
U velocidad superficial del gas 
UA velocidad absoluta de las burbujas 
Ub velodidad relativa de las burbujas 
Umf velocidad superficial del gas en condiciõn de mínima 








fracciõn de volumen que 
Volumen de los tubos 
Volumen del lecho 
= 
VT, en 1 a condiciõn de 
VT' en 1 a condiciõn de 
fracd:iÕn de superficie 
los tubos ocupan en el lecho 
mãxima . - del lecho expans1on 
~ m1nima fluidizaciõn 
de contacto efecti va de 1 a fase 





relaciõn entre la velocidad mãsica del fluido en la 
direcciõn del flujo de calor y la velocidad mãsica super-
ficial del gas 
relaciõn de distancias entre centros de dos partículas y 
el diâmetro de las partículas 
relaciõn definida por ecuaciõn 5.1 del apendice 5 
fracciõn de vacio 
fracciõn de vacio media 
fracciõn de vacio en la condiciõn de mínima fluidizaciõn 
viscosidad del gas 
densi dad del gas 
densidad de la fase particulada 
densidad del sÕlido 





Numero de Prandtl = c
9 
µ/Kg 
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Unidad de Intercambio Vista Frontalmente 
Vista Parcial del Equipo 
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Unidad de Intercambio Vista Lateralmente 
Vista del Potenciometro Usado 
82 
Unidad de Intercambio con Aislamiento Térmico 
Cilindro de Cobre 
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APENDICE 2 
CALIBRACION DE TERMOPARES 
En la figura 2.1 se representa el esquema 
del montaje utilizado para la calibraciõn de termopares. 
El metodo usado para calibrar termopares 
fue el de técnicas de comparaciõn; por este metodo un termopar es 
calibrado comparando sus indicaciones con las de un termõmetro pa-
dron a la misma temperatura. 
La calibraciõn consiste en medir la fuer-
za electromotriz del termopar que estã siendo calibrado, bien como 
la temperatura de cada punto con um temõmetro de precisiõn. 
Los 7 termopares de cobre-constantan usa-
dos se calibraron en un bano de aceite de alta temperatura HTF-100 
UNCON FLUID con punto de ebulliciõn de 260 [ºe]; la temperatura 
fue obtenida usando un termômetro de precisiõn de la ASTM de O a 
250 [ºe]; y los milivoltajes se obtuvieron usando un potenciõme-
tro marca Leeds and Northrup modelo 8690-2. La temperatura en el 
bano se mantuvo constante usando un controlador de temperatura de 
la HAAKE modelo R 20 equipado con sensor de temperatura y resisten 
eia electrica. 
Con los puntos experimentales se levantõ 
una curva para cada termopar, obteniendose precisiõn para lectura 
dehastaO.l [ºe]. 
Los puntos experimentales obtenidos se 





I t\ 1 + I -
\ - - - - - -
COBRE B 
~1 
10-----, ~ CONSTANTAN 
~I 7 3 
1 
9 [::: ::l --
2 
1 - CONTROLADOR DE TEMPERATURA 7 - TERMOPARES 
2- BANO DE ACEITE B - LLAVE SELECTDRA 
3- RESISTENCIA ELECTRICA 9 - BANO A OºC 
4- SENSOR DE TEMPERATURA 10 - PROBETA CON MERCURIO 
5- AGITADOR 11 - POTENClOMETRO 
6 - TERMOMETRO DE PREClSlON 





25.6 1 . O 2 4 
31 . O 1. 240 
38.7 1. 548 
42.5 1 . 200 
47.8 1. 912 
54. 1 2. 164 
60.2 2.408 
65.0 2.600 
70 . 1 2.804 
76. 4 3.056 
79. 8 3.192 




1 O 8. 4 4. 336 
115. O 4.600 
122.4 4. 896 
127.8 5 . 112 
133. 6 5.344 
14 2 . O 5.680 
154.3 6. 172 
160.1 6.404 










CALIBRACIÕN DE TERMOPARES 
MILIVOLTAJE EN TERMO PARES 
TC2 TC3 TC4 TC5 
1 . O 21 1 . O 26 1 . 1 O 3 1 . 105 
1 . 2 3 7 1 . 242 1 . 3 35 1 . 3 3 8 
1 . 5 44 1 . 5 51 1 . 66 7 1 . 6 71 
1 . 696 1 . 70 3 1 . 8 31 1. 835 
1 . 9 O 7 1 . 91 6 2.059 2.064 
2. 159 2 . 168 2. 330 2. 3 36 
2.402 2. 4 1 3 2.593 2.599 
2.594 2.605 2.800 2.806 
2.797 2. 81 O 3.019 2.026 
3. 048 3.062 3.291 3.298 
3. 1 84 3. 198 3.437 3.445 
3.427 3.443 3.700 3.709 
3.591 3. 60 7 3.876 3. 886 
3.878 3. 896 4. 1 8 7 4. 19 6 
4.070 4. 088 4.393 4.404 
4.325 4.345 4.669 4. 6 80 
4. 589 4.609 4.953 4.965 
4.884 4.906 5.272 5.284 
5.099 5.122 5.505 5.518 
5. 3 31 5.355 5.754 5. 768 
5.666 5.691 6 . 11 6 6 . 1 31 
6. 1 3 7 6. 184 6.696 6.662 
6.388 6.417 6.896 6 . 912 
6.791 6.822 7. 3 31 7.348 
7. 1 82 7.214 7.753 7. 7 71 
7.597 7. 6 31 8.201 8.220 
7.980 8.016 8.614 8. 635 
- - 9.045 9.066 
- - 9.510 9.533 
- - 9.907 9.930 
- - 1O.363 10.387 
- - 1O.682 10.707 
A 0.04000 0.0399 O .04008 O .043072 O .043173 e 
~ 25. 00 25.06 24.95 23.22 2 3. 16 e mv 
TC6 TC7 
1 . 09 5 1. 088 
1 . 326 1. 318 
1 . 6 5 5 1 . 64 5 
1 . 81 8 1 . 806 
2.049 2.032 
2 . 314 2.300 
2 . 5 7 5 2.560 
2.78 2.763 
2.998 2. 980 
3.268 3.25 
3. 41 3 3.392 
3. 6 74 3.651 
3.850 3.83 
4. 1 60 4. 1 31 
4.363 4. 335 
4.636 4. 60 7 
4.919 4. 890 
5.235 5.202 
5.466 5.432 













O .04277 0.04250 
23.38 23.53 
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TABLA3.l RESULTADOS DEL ANÃLISIS DE CLASIFICACITIN DE CENIZA DE 
CARBÕN 
DIIIMETRO VELOC IDAD DE 
TAMAflO DENSIDAD PESO PORCENTAJE MINIMA FLUI-EFECTJVO DIZACION 
mm g /cm3 kg Xi 
d umf p mm cm/s 
0,288 - 0,240 2, 15 O ,239 O ,027791 O, l 50 3,41 
0,240 - 0,210 2, 19 l ,011 0, 117558 
0,210 - 0,150 2,30 3,364 0,391163 
0, 150 - 0, 105 2 ,60 3,364 0,391163 
0, 105 - 0,075 2,75 0,622 O ,072325 
2,42 8,600 1,00000 
0,590 - 0,298 2, ll 2, 150 O ,2500 0,246 5,20 
O, 298 - O, 150 2,26 6,065 O ,7052 
O, l 50 - O, 10 5 2,60 0,385 0,0448 
2,23 8,600 1,0000 
dp = l 
E x./dp. 
1 1 
donde dp es el diâmetro medio efectivo, 
xi es el porcentaje en peso 
dp. es la media aritmética de dos tamanos sucesivos 
1 
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TABLA 3. 2. DATDS DE EXPANSION DEL LECHO FLUIDIZADO 
dp = 0,246 mm 
CON TUBOS SIN TUBOS 
F u H H H H 
cm/s max min max min (mm) (mm) (mm) /mm) 
0,96 15,00 283 271 268 252 
0,98 14 , 81 282 271 267 252 
1 , O 2 14 , 5 2 281 270 266 251 
1 , O 6 14,40 280 269 265 250 
1 , 08 14,00 27 8 266 264 248 
l • lo l 3 , 5 8 276 264 262 247 
l , l 2 l 3 , l 4 274 262 260 247 
1 , l 4 1 2, 6 7 272 260 259 246 
1 , l 6 l 2, 17 270 260 258 245 
l , l 8 11, 66 270 258 257 245 
1 , 20 11 , 11 268 256 254 243 
1 , 23 10,63 265 255 250 242 
l , 2 5 10,03 263 255 247 240 
l , 2 6 9,44 260 252 244 238 
l , 28 8,69 254 250 242 236 
l , 3 O 8,02 252 249 238 234 
l , 3 2 7,36 250 248 235 231 
l , 3 3 6,59 248 247 232 230 
l , 3 5 5,83 247 246 228 227 
l , 3 6 umf = 5,20 245 - 226 -
89 
TABLA 3. 3. DATOS DE EPA~SION DEL LECHO FLUIDIZADO 
dp = 0,15 mm 
CON TUBOS SIN TUBOS 
F u H H max min H 
H min max 
cm/ s (mm) (mm) (mm) 1mm) 
0,96 l 5, 00 264 256 250 236 
0,98 l 4, 81 263 255 248 235 
l , O 2 14,52 262 255 246 233 
l , O 6 14,40 261 254 244 23 2 
1 , 08 l 4 ,ao 260 254 243 232 
l , 1 O l 3 , 58 260 253 243 23 O 
1 , 1 2 l 3, l 4 259 251 242 228 
1 , 1 4 1 2, 6 7 257 250 240 226 
l , 1 6 l 2, 1 7 257 248 238 224 
1 , l 8 11 , 66 255 246 23 5 221 
1 , 20 11 , 11 253 245 233 220 
1 , 23 l O, 6 3 251 242 230 217 
l , 2 5 10,03 248 239 228 21 5 
l , 26 9,44 244 236 226 214 
l , 28 8,69 238 232 222 212 
l , 3 O 8,02 234 229 218 21 O 
l , 3 2 7,36 229 224 214 209 
l , 3 3 6,59 226 222 211 206 
l , 3 5 5,83 223 220 208 202 
l , 3 6 5,20 218 21 5 202 199 
l , 3 7 4, 23 21 5 213 l 98 l 97 
l , 3 8 umf= 3,41 21 2 - l 9 6 -
90 
TABLA 3.4. DIÃMETRO EQUIVALENTE DE BURBUJA 
VELOCIDAD DIÃMETRO DE BURBUJA, mm 
u (cm/s) dp = 0,246mm ªP = 0,15mm 
22,00 52,9 5 5, 1 2 
21 , 00 51 , 7 53,9 
20,00 50,4 52,7 
19, 00 49 ,o 51 , 4 
18, 00 47,5 50,0 
17,00 46,0 48,7 
16, 00 44,4 47,2 
15,00 42,7 45,6 
14, 00 40, 9 44,0 
13, 00 39,0 42,4 
1 2 ,00 36, 8 40,5 
11 , 00 34,6 38,6 
1 O , 00 32 , 1 36,4 
9,00 29,3 34, 1 
8,00 25,9 31 , 5 
7,00 21 , 6 28,6 




TABLA 3.5.: PROPRIEDADES FTSICAS Y QUTMICAS DEL MATERIAL USADO 
ANALISIS INMEDIATO (BASE SECA)* 
* 
** 
NOMBRE CONTENIDO NORMA 
Carbono Fijo l O , 2% DIN 51720 
Azufre Total 1 , 2% DIN 51724 
Ceniza 88,6% DIN 51724 
Poder Calorifico 980 cal g DIN 51900 
COMPOSICIÕN DE LAS CENIZA DE CARBÕN * 
COMPUESTO CONTENIDO NORMA 
Fe 2o 3 6 , 4% DIN 51 729 
5; º2 56,0% 
li li 
A1 2o3 30 ,4% 
li li 
Ca o 2 ,0% li li 
Mg o 0,8% li li 
Na 20 O, 3% 
li li 
K2o 1 ,0% 
li li 




s 03 l ,O% li li 
FUSIBILIDAD DE LA CENIZA DE CARBÕN * 
PUNTO DE TEMPERATURA, ºc NORMA 
Deformaci õn 1480 DIN 517 30 
Semisfera 1550 li li 
Fluidez 1570 li li 
PROPRIEDADES A 60 ºc 
MATERIAL DENSIDAD CALOR ESPECIFICO CONDUCTI VIDA D VISCOSIDAD 
kg/m3 w . ~/kg ºc TERMICA W/mºc Kg/ms 
Ai re** 1,205 1005 0,026 1,716 X l0-5 
Ceniza Ver Ta 
de Carbõn b la 3--;-1 1000 *** 1,00*** -
Datas suministrados por CIENTEC 
De Basic Heat Transfer, M.N: Ozisik pag. 498 
*** De A.M. Xavier Tesis Ph.D. Tabla 4.2, 4.3 
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TABLA 4.1 .: DATOS EXPERIMENTALES DE TEMPERATURA dp = 0,15 mm 
uo R DISTRIBUCI0N DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm/ 5 cm A B F G e D E H I+ I - MAX. MIN. 
14 ,81 1.3 54.39 - - - - 52.40 - - - - 53.40 49 .16 
50.90 - - - - 47.41 - - - -
1. 75 47.41 48.90 48.40 48.00 47 .16 46.91 45.41 - - - 47 .31 46 .10 
46. 91 46.41 47.90 46.50 46.16 45. 16 44.91 - - -
2.00 47. 16 46.91 46. 91 47.50 46.41 45.66 44.91 47.00 46.56 45.68 
45.91 48.91 46.16 46.50 45.66 44. 91 44.91 45.50 - -
2.50 46.41 45.91 46 .41 46.50 46 .16 45.66 44.41 46.25 45.96 45.60 
45. 16 44.91 45.66 46.00 44.91 44.66 44.41 45.00 - -
3.25 45.66 45.66 45.41 46.00 46.16 45.66 45. 6E 45.75 45.86 45.86 45.76 -
4.55 45.61 45. 41 44.91 45.50 45.91 45.40 45.41 45.50 45. 61 45.36 45.46 -
6.00 45.41 45. 16 44.41 45.25 45.66 45. 20 45. 16 45.00 45. 11 45. 11 45.15 -
7.75 44.91 44. 91 44.16 45.00 45. 16 44.66 44.66 44.50 45 .11 44.61 44. 77 -
9.60 44.66 44.66 43.91 44.75 44. 91 44.41 44.41 44.25 45.11 44.11 44.52 -
14,48 1.30 56.89 - - - - 54.89 - - - - 55.89 49.52 
50 .90 - - - - 54 .15 - - - -
1. 75 49.40 49.80 48.15 49.00 48.40 48.15 48.40 - - - 48. 77 47.42 
47 .90 47. 41 46.91 47.50 47.41 47 .41 47 .41 - - -
2.00 48.90 48.65 47.41 48.25 46.91 46.91 46. 91 47.75 - - 47.84 46.78 
47 .16 46. 91 46.41 46.75 46.91 46 .41 46.66 47.00 - -
2.50 48.40 48.40 47 .16 47.50 46.66 46. 91 47.90 47.50 - - 47.49 46.46 
46. 91 46.41 46.41 46.50 46 .16 46.41 46.41 46.50 - -
3.25 46. 41 46.41 46 .41 46.50 46 .41 46.41 46.41 46.25 46 .61 46.36 46. 41 -
4.55 46 .16 46.16 46 .16 46.25 46 .16 45. 91 46 .16 46.25 46.36 46 .11 46 .17 -
6.00 45. 91 45.66 46.00 46.00 46 .16 45.40 45.66 45.75 46 .11 45.86 45.84 -
7.75 45.41 45.41 45. 16 45.75 45.66 45.16 45 .16 45.50 45.86 45.86 45.49 -
9.60 45 .16 45. 16 45 .16 45.75 45.41 44.91 44.91 45.25 45.86 45.36 45.27 -
94 
(continuaciÕn) 
uo R. DISTRIBUCION DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm§ A B F G e D E H I+ I - MAX. MIN. cm 
14,00 1.3 58.88 - - - - 55.90 - - - - 57.39 51 . 52 
53.39 - - - - 49.65 - - - -
1. 75 52. 15 49.40 49.65 53.50 48.90 48.40 49.40 - - - 50.20 48.42 
48.90 48.15 48 .15 50.00 48.40 47 .41 47.90 - - -
2.00 49.65 48.90 48.90 52.50 47.90 47.90 48.90 52.00 - - 49.58 48.14 
47.90 47.65 47.90 49.00 47.90 47.90 47.90 49.00 - -
2.50 49.15 48.90 48.40 49.00 47.90 47.90 47.90 48.50 - - 48.45 47.40 
47.40 47.40 47.40 47.50 47.40 47.40 47 .16 47.50 - -
3.25 46.66 47 .41 47. 16 47.00 46. 91 46.91 46 .91 46.75 46.86 46. 61 46.92 -
4.55 46.41 46.91 46.66 46.50 46 .41 46.41 46.41 46.50 46.61 46.61 46.54 -
6.00 46 .16 46.66 46.41 46.50 46.41 46. 41 46.16 46.25 46.36 46.36 46.40 -
7.75 45.91 46.41 46. 16 46.25 46.16 46.16 45. 91 46.00 46.36 46 .11 46.14 -
9.60 45.66 46 .16 45. 91 46.00 45.66 46.16 45.66 46.00 46.36 45.86 46.00 -
13 ,58 1.30 60.88 - - - - 57.88 - - - - 59.38 53.69 
54.39 - - - - 52.40 - - - -
1. 75 55.89 54.89 53.89 56.00 53.39 53.89 52.40 - - - 54.34 52.77 
53.89 52.89 52.40 53.00 52.40 52.89 51 .89 - - -
2.00 53.89 53.39 50.40 55.00 49.65 49 .15 49. 15 53.50 - - 51. 77 50.24 
52.39 51 . 90 48.90 52.50 48.90 48.15 48.65 50.50 - -
2.50 51.40 49.90 49.40 53.00 49.40 48.90 48.90 49.50 - - 50.00 48.67 
48.90 48.40 48.15 50.75 48.40 47.90 48. 15 48. 75 - -
3.25 48.40 48.65 48.15 48.50 48.40 48.15 47.90 48.25 48.37 48.12 48.28 -
4.55 48. 15 48.40 47.90 48.00 48 .15 47.66 47.41 48.00 47.61 47.36 47.86 -
6.00 47.90 47.90 47.41 48.00 47.65 47.41 47. 16 47.50 47.11 47 .11 47.52 -
-
7.75 47 .41 47.65 47 .16 47.75 47.40 46.91 47.91 47.25 47.11 46.86 47.24 -
9.60 46.41 47 .41 46.91 47.25 47 .16 46.91 46.66 46.75 46.86 46.61 46.94 -
95 
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u R DISTRIBUCI0N DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
o 
:mi A B F G e D E H r+ I - MAX. MIN. cm 
13, 14 1.3 61.88 - - 7 - 57 .39 - - - - 59.64 54.40 
56.39 - - - - 52.40 - - - -
l. 75 56. 39 54.89 53.89 57. 5 52.40 51.40 51.40 - - - 53.98 51. 70 
52.64 52.40 51.90 54.00 50.90 49.90 50 .15 - - -
2.00 54.89 53.39 52.89 56.00 51 .40 50.90 50.65 54.50 - - 53.00 51.00 
51.15 51.40 50.40 55.00 49.90 49.90 48.65 51 .50 - -
2.50 52.89 51 .90 51 .90 54.50 49.90 48.40 49.65 51 ·ºº - - 51. 39 50.00 
50.40 50.90 49.90 51.50 49 .15 48.90 49.40 49.76 - -
3.25 49.65 50 .19 49.15 49.00 48.90 49.40 48.90 49.00 49. 12 49. 12 49.14 -
4.55 49.40 49.90 48.90 48.75 48.90 49 .15 48.65 48.75 49 .12 48.87 49.04 -
6.00 49.15 49.40 48.65 48. 75 48.65 48.90 48.40 48.25 48.61 48.37 48. 71 -
7.75 48.65 48.90 48.40 48.50 48.65 48.40 48. 15 48.00 48.37 48.12 48.41 -
9.60 48.40 48.65 48.15 48.25 48.40 48.40 47 .90 47.75 48.12 48.12 48. 21 -
2 ,67 1.3 63.87 - - - - 58.50 - - - - 61.14 54.65 
56.89 - - - - 52.40 - - - -
l. 75 57 .39 56.89 55.39 59.00 55.39 53.89 52 .89 - - - 55.83 53. 30 
54 .39 53.89 52.40 54.75 53.89 51.90 51.90 - - -
2.00 54. 39 54. 39 52.40 57 ·ºº 53.39 52.89 52.40 55.00 - - 53.87 52.55 
53.89 52.40 51 .90 54.50 52.40 51.40 51.40 52.50 - -
2.50 53.89 53.39 51 .90 54.00 52.89 52.40 51 .90 53.50 - - 52.98 52.00 
53.39 51.89 51 .90 52.50 51.90 51.40 51.40 51 . 50 - -
3.25 50.90 50.90 51 .40 51.00 51 . 40 51.40 51.15 51. 75 51.12 51.12 51 .11 -
4.55 50.40 50.65 50.90 50.50 50.90 50.90 50.65 50.25 50.87 50.62 50.66 -
6 .00 49.90 50.40 50.40 50.50 50.65 50.51 50.40 49. 75 50.62 50 .12 50.33 -
7.75 49.65 50 .15 49.90 50.00 50 .15 50.08 49.65 49.50 50. 12 49.62 49.88 -
9.60 49.40 49.90 49.40 49.75 49.90 49.62 49.40 49.25 49.87 49.37 49.59 -
96 
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uo R DISTRIBUCIÕN DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
-m{ A B F G e D E H I+ I - MAX. MIN. cm 
12, 17 l. 3 65.37 - - - - 60.90 - - - - 63.14 57 .13 
58.37 - - - - 58.89 - - - -
l. 75 53.38 57 .39 55.39 60.50 55 .89 54.39 53.39 - - - 56.48 54.26 
55.89 54.39 52.89 56.00 54.39 53.89 52.40 - - -
2.00 55.39 54.39 53.89 57 .50 53.89 53.89 52.40 56.00 - - 54.67 53.30 
54. 89 53.39 52.40 54.75 52.89 53.39 51.90 53.00 - -
2.50 53.89 53.89 52.89 56.00 53.39 53.89 52.90 54.00 - - 53. 79 52.36 
52.40 52.40 51 .40 53.50 51.90 52.89 51.90 52.50 ' - -
3.25 52.40 51.90 52 .15 52.00 51 . 90 51 .98 51.90 51. 75 52 .12 51.87 52.00 -
4.55 51.90 51.65 51 .65 52.00 51 .65 51.52 51.40 51. 50 52 .12 57.37 51 . 68 -
6.00 51.40 51.40 51.40 51 . 75 51.15 51.00 51 . 15 51 .25 51. 62 51 . 12 51 . 32 -
7. 75 51 . 15 51 . 15 50.90 51. 25 50 .90 50.77 50.65 51 .00 51.12 50.87 50.98 -
9.60 50.90 50.90 50.65 51.00 50.90 50.40 50.40 50 .50 50.62 50 .62 50.69 -
11, 11 l.30 67. 87 - - - - 61 .38 - - - - 64.63 59 .89 
62.38 - - - - 57.39 - - - -
1. 75 58.88 56 .89 58.38 62.00 58.38 55 .89 54.39 - - - 57.83 55.62 
55. 89 54 .39 55.89 57.50 56.39 54.89 54.39 - - -
2.00 55 .39 55.39 55.89 59.00 56.89 54.89 54.89 56.50 - - 56.30 54. 72 
54. 39 54.39 54.89 56 ·ºº 54.89 54.39 54.34 54.50 - -
2. 50 55 .89 54.89 54.89 55.50 54.89 54.39 54.39 55.50 - - 55.04 54.14 
53.89 54.14 54. 39 54.00 54.39 54.39 53.39 54.50 - -
3.25 54.89 54.39 54 .14 54.50 54.39 54.39 54.39 54.25 54.63 54.38 54.44 -
4.55 54.39 54. 14 53.89 54.00 53.89 53.89 53.89 54.00 54. 13 53.88 54.00 -
6.00 53. 89 53. 89 53.39 53.75 53.64 53.74 53.39 53.50 53.63 53. 63 53.64 -
7. 75 53.64 53.39 53.14 53.50 53.64 53.60 52 .89 53 .00 53.38 52.88 53.31 -
9.60 53 .14 52.89 52.89 53.50 53.39 53.39 52.40 52.50 53 .13 52.63 52.00 -
97 
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uo R DISTRIBUCION DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm/
5 A B F G e D E H r+ I - MAX. MIN. cm 
10,03 1.3 68.86 - - - - 61 .88 - - - - 65.37 61.63 
63.87 - - - - 59. 38 - - - -
l. 75 61.38 58.38 57.88 54.50 60.88 58.38 .59. 38 - - - 60 .11 58.00 
60. 38 57.88 57.39 58.50 57 .88 56. 89 57 .39 - - -
2.00 66 .88 57.85 57 .39 59.75 58.88 57.88 57.88 59.00 - - 58. 69 5 7 .51 
58. 13 57 .39 56.89 58.50 57 .39 56.89 56.89 58.00 - -
2.50 57 .88 57. 39 56.88 58.50 57. 39 56.64 56.64 57 .50 . - - 57. 35 56.82 
56 .89 56 .89 56. 39 57 .25 56. 89 56.64 56.64 57 .00 - -
3.25 57.88 56 .89 55.89 57.00 56.89 56.60 56 .39 57 .00 57 .14 56.89 56 .87 -
4.55 57.38 56 .64 55.64 57 ·ºº 56.89 56.39 55.89 56.75 56.64 56.64 56.59 -
6.00 56 .89 56. 14 55.39 56. 75 56 .14 55.98 55.64 56.50 56 .39 56. 13 56.20 -
7.75 56 .14 55.64 54.89 56.50 55.89 55.49 55.39 56.25 56.13 56 .13 55.85 -
9.60 55.89 55.39 54.89 56.50 55.64 55.32 55 .14 56.00 55.88 55.88 55.65 -
8,69 1.3 71 . 36 - - - - 64.87 - - - - 68.12 63.50 
64.62 - - - - 62.38 - - - -
1. 75 64.37 63.87 53.87 65.50 63.37 63.37 62.87 - - - 63.89 62. 71 
63.37 62.62 62.87 63.50 62.38 62 .13 62.13 - - -
2.00 63.37 62.87 62.87 65.00 62.38 62.38 62.38 64.00 - - 63.16 62. 13 
62.38 61. 88 62.13 62.75 61.88 61.88 61.63 62.50 - -
2.50 62.38 61.88 62 .13 63.50 61.87 62.38 62.43 63.00 - - 62.41 61. 72 
61 . 88 61.13 61.13 62.25 61 .87 61 .63 61 . 38 62.00 - -
3.25 62 .30 61 .87 61.38 62.00 61 .88 62 .13 61 .63 62.00 61.65 61 .15 61.80 -
4.55 62.12 61.62 60.88 61. 75 61.38 61 .63 61 . 13 61 .50 61.40 61 .65 61. 41 -
1 
6.00 61.62 61. 12 60.38 61.50 60.88 61 .13 60.63 61.00 60.90 60.39 60.96 -
7.75 61.12 60.62 59.88 61 .25 60.38 60.63 60.38 60.50 60.65 60 .14 60.56 -
9.60 60.88 60.62 59. 38 61.00 60.38 60.40 59.88 60.00 60.39 59.89 60 .28 -
(continuaciÕn) 
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Uo R DISTRIBUCIÕN DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm/
5 A B F G e D E H I+ I - MAX. MIN. cm 
8,00 1.3 78.65 - - - - 75.94 - - - - 77 .30 68.30 
69.87 - - - - 66 .91 - - - -
1. 75 66.87 64.62 64.87 66.50 66.37 65.37 64.37 - 1 - - 65 .57 64.46 
64.87 64.37 64.37 65.00 64.87 63.87 63.87 - ' - -
2.00 64.87 63.62 63.87 65.50 64.37 64.37 63.37 65 .00 ! - - 64.87 63.68 
63.87 63.37 63.37 64.50 63.87 63.37 63.37 63. 75 I - -
2.50 63.87 63 .12 63.37 64.50 63.87 64.87 63.37 ' 64 ·ºº : - - 63. 75 63. 15 
63.37 63. 12 63. 12 63.25 63.37 63.12 62.87 63.00 1 - -
3.25 63.87 63. 12 62.87 63.25 63.37 63.37 62.87 62.75 ,63.15 62.65 63. 13 -
1 
4.55 63.37 62. 81 62.37 63.00 63.12 63 .12 62.38 62.50 62.40 62.40 62. 75 -
1 
6 ·ºº 62.87 62.37 62 .13 62.50 62.62 62.62 62. 13 62.25 62. 15 62. 15 62.38 -
7.75 62.37 62.37 61 .63 62.25 62.13 62. 13 61.88 62.25 62 .15 61.90 62. ll -
9 .60 61 .87 61.87 61.38 62.25 62 .13 62 .13 61 .63 61. 75 61 .90 61.90 61 .88 -
],36 1.3 86 .10 - - - - 82.34 - - - - 84.22 72.36 
74.85 - - - - 69 .86 - - - -
l. 75 79.84 72.85 70.86 74.50 78.34 68.86 69.86 - - - 73.59 69. 31 
71.86 70 .86 68.36 69.00 69.86 67 .86 67.37 - - -
2.00 68.86 68.36 69.86 70.00 68. 36 68.36 6 7 .86 69 .50 i - - 68.90 67 .42 
67. 37 67 .86 67. 37 68.00 67 .39 66.87 67.12 67 .36 • - -
2.50 66.87 67.37 67 .86 68.50 66.87 67.37 66.87 67 .50' - - 1 67.40 66.84 
66 .87 67 .12 66.87 67 ·ºº 66.37 66.37 66.87 67.25 - -
3.25 66.87 66.37 66.37 67.00 67 .12 67. 12 66.62 67.00 67.16 6 7. 16 66.88 -
4.55 66.37 66 .12 65.87 66. 75 66.62 66.62 66 .12 66.50 66.91 66 .41 66 .43 -
6.00 65.87 65.87 65.62 66.50 66 .37 66.37 65.87 66.25 66.41 65.91 66 .07 -
7.75 65.62 65.62 65.37 66.00 66. 12 66 .12 65.37 65.75 65.91 65 .41 65.73 -
9.60 65.37 65 .12 65 .12 65.75 65.87 65. 12 64.89 65.25 65.65 65. 16 65.33 -
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uo R DISTRIBUCIÕN DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm/
5 
cm I+ I - MAX. MIN. A B F G e D E H 
6,59 1.3 88.82 - - - - 84.83 - - - - 86.83 75.85 
77. 35 - - - - 74.35 - - - -
1. 75 78.59 74.85 73.60 80.00 73.85 73.35 71 . 86 - - - 75. 16 71. 98 
74.85 72.35 71 . 11 71 .50 71 .36 71 .36 71 . 36 - - -
2.00 71. 86 72.36 71 .61 72.50 71 . 86 70 .86 70.86 72.00 - - 71.74 70 .61 
71 . 11 71. 36 70.86 71 . 25 68.11 70.86 70 .36 71.00 - -
2. 50 71 . 11 71.86 71 . 11 71 .50 70 .86 70 .61 70.36 71 ·ºº - - 71. l O 70.33 
70 .61 70.86 70.36 70.50 69.86 70 .11 69 .86 70. 50 - -
3.25 70 .61 69 .86 69.61 70.50 70 .36 70.36 70 .36 70.00 69.72 69.67 70.00 -
4.55 70 .11 69.61 69 .36 70.00 70. 11 70.11 69. 96 69.50 59.61 69 .67 69.81 -
6.00 69 .86 69.36 69. 11 69. 75 69.96 69.61 69.61 69.25 69.42 69.42 69.58 -
7.75 69.36 69.11 68.61 69.25 69.61 69. 36 69.11 69.00 69.42 68.92 69. 17 -
9.60 69. 11 68.86 68.36 69.00 69 .36 69.ll 68.86 69.00 69 .17 68.66 68.95 -
5, 83 1.3 92. 31 - - - - 84.83 - - - - 88.57 78.34 
80.83 - - - - 75.85 - - - -
1. 75 84.33 81.84 83.83 82.50 77 .35 79. 34 77 .35 - - - 80.93 77 .15 
78.84 77 .35 79 .84 76.00 74. 85 77.84 74.35 - - -
2.00 79.84 79.34 77 .35 78.50 74. 35 75.35 74.85 74.35 - - 76. 74 75.00 
77 .35 76.85 75.85 75.00 73.35 74.35 73.85 73.50 - -
2.50 77 .35 76.35 77.34 76.50 74. 1 O 74.35 73.85 74.00 - - 75.48 73.86 
74.85 74.85 73.85 74.50 73.10 73.85 73.35 72 .30 - -
3.25 73.35 72 .85 72 .36 73.25 73.35 73.35 73.35 73.00 73.43 73. 18 73. 15 -
4.55 72 .85 72 .36 71.86 72.75 73. 1 O 72.85 72.85 72. 75 72.92 72.42 72.67 -
6.00 72.36 71 .86 71 . 61 72 .50 72. 85 72.36 72.36 72 .25 72.42 72. 17 72.27 -
7.75 71 .86 71. 61 71 .36 72.25 72.60 72. 11 72 .11 72.00 72 .17 71 . 92 72 .00: -
9.60 71 .61 71 .61 70.86 72.25 72 .36 71. 86 71 .86 71 . 75 71.92 71 .92 71.80 -
100 
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uo R DISTRIBUCIÕN DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm/ 
5 A B F G e D E H I+ I - MAX. MIN. cm . 
5,20 1.3 94 .81 - - - - 86.83 - - - - 90.82 83.09 
86. 33 - - - - 79.84 - - - -
1. 75 84. 33 79.84 79. 84 84.00 81 .84 83.83 BC.84 - -
1 
- 82 .07 78.70 
79.34 78.84 78.84 78.84 78.34 79.34 77.84 - - -
2.00 79.84 77 .84 78.34 81.25 79.34 81 .34 78.39 79.50 - - 79 .47 77.32 
77. 35 77 .35 77 .35 77 .50 77.35 77.84 76.85 77.00 - -
2.50 77 .35 77.35 77.84 79.50 77. 35 79.34 77 .35 77 .50 - - 77.95 76.48 
74. 85 76 .85 76.85 77 ·ºº 76 .85 77 .35 76 .35 75. 75 - -
3.25 76.60 76.10 75.85 76.50 76 .60 76 .60 76 .1 O 76.00 76 .68 76. 18 76.21 -
4.55 76 .1 O 75.60 75.35 75.75 76.60 76. l O 75.60 75.50 75. 93 75 .68 75 .82 -
6.00 75.60 75 .35 74.85 75.25 76. 10 75.60 75.35 74.75 75.68 75 .68 75 .42 -
7.75 74.85 75. 1 O 74.80 74. 75 75.85 75.35 74.85 74.50 75 .19 74.93 75.00 -
9.60 74.60 74 .85 74. 35 74.50 75. 85 74.85 74.35 74.50 74. 93 74.43 74.72 -
4,23 1.30 114.8 - - - - 107.3 - - - - 111. 1 99.55 
104.3 - - - - 94.8 - - - -
1. 75 99.3 98.30 97.30 99 .50 103.3 104.8 97 .31 - - - 99.97 96.62 
97.3 97.30 94. 81 94.50 98.8 97. 3 96. 31 - - -
2.00 97.3 94.81 93.81 97 .50 99.3 102.8 96.31 94.00 - - 96 .98 94.23 
95. 8 94.31 93. 31 92.50 96.8 96.8 92.32 92.00 - -
2.50 94.8 93. 81 92.32 95.00 97 .3 99.8 93. 31 92.00 - - 94.79 93. 14 
94.8 92.32 92.32 91.75 94.8 96.3 91.32 91.50 - -
3.25 91.82 91.56 91 . 32 91.25 91 .57 92. 1 O 91.32 91.25 91 . 41 91.47 91 . 51 -
4.55 91 .56 91 • 32 91.10 91 ·ºº 91.00 91. 57 91.00 90.75 91.22 90.96 91 .15 -
6.00 91. 32 91 . 1 O 90.57 90. 75 91 .00 91.00 90.57 90.50 90.96 90. 72 90.85 -
7.75 91.1 O 90.82 89. 82 90.50 90.82 90.57 90.32 90.25 90. 72 90.47 90.54 -
9.60 90.82 90.56 89.32 90.50 90.57 90 .32 90.00 90.00 90.22 90.22 90.25 -
1 O 1 
TABLA 4.2.: DATOS EXPERIMENTALES DE TEMPERATURA dp = 0,246 mm 
uo R DISTRIBUCIÕN DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm~ A H I+ I 
- MAX. MIN. cm B F G e D E 
14,81 1.3 50.89 - - - - 48.90 - - - - 50.40 46.91 
47. 41 - - - - 46.91 - - - -
1. 75 47. 16 49.65 45.41 45.00 46.91 45. 91 43.91 - - - 46.28 44. 71 
44.41 46.91 43.66 43.75 46 .41 43. 91 43. 91 - - -
2.00 44.91 47.90 44.41 43.00 46.41 44.41 43.66 44.00 - - 44.84 43.52 
43.00 46.41 42.91 42.40 44.41 43. 91 42.91 42.50 - -
2.50 44.41 45.91 42.91 42.50 44.91 43.91 43.91 43.25 - - 43.96 42.75 
43.41 43.91 41.92 42.25 43.66 42.92 42.42 42.00 - -
3.25 42.42 42.60 42.00 42.00 42.42 42.40 42.42 41.75 42 .10 42.35 42.25 -
4. 55 41 .90 41.50 41.25 41.50 41.92 41.92 41 . 92 41.25 42. 1 O 42.10 41. 74 -
6.00 41.50 41.25 41.00 41.25 41.67 41.50 41. 92 41 .00 41.35 41.35 41.39 -
7.75 41. 20 41.00 40.85 41.00 41. 17 41.20 41 .67 40.00 40.85 40.10 40.90 -
9.60 41 .16 40.10 40.43 40.75 41.42 40.00 40.67 40.00 40.10 39 .59 40.42 -
14 ,40 1.30 54.89 - - - - 53.39 - - - - 54.14 47 .03 
48.40 - - - - 45.66 - - - -
1. 75 4 7 .41 54.89 45.41 46.62 55. 14 46. 91 45.41 - - - 48.83 47. 36 
46.91 53.89 44.91 45.62 47. 90 46.91 45.41 - - -
2.00 46.41 49.90 44.91 45.90 48.90 45 .41 44.91 45.41 - - 46.59 46.25 
46.41 49.40 44.66 45.41 48.90 45. 41 44.91 44.91 - -
2.50 45.66 46.41 44.91 45.25 45.91 45.41 44.91 45.25 - - 45.46 45.40 
45.66 46.41 44.91 45.00 45.91 45. 41 44.91 45.00 - -
3.25 45.20 46.20 44.88 45.00 46. 16 45.41 45.41 44. 75 45. 61 45.61 45.42 -
4.55 45.00 45.20 44.86 44.75 45.65 45.91 45.41 44.50 45.11 45.11 45. 1 O -
6.00 44.45 44.80 44.55 45.50 45. 41 45.20 45. 16 44.00 44.86 44.61 44. 75 -
7.75 44. 14 45.00 44.20 44.50 45 .16 45.00 44.66 43.50 44.86 44.11 44.51 -
9.60 44.00 44.40 43.00 44.50 45 .16 44.60 44.41 42.00 44.86 43. 1 O 44.00 -
(continuaciÕn) 102 
Uo R DISTRIBUCIÕN DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cmt A B F G e D E H r+ I - MAX. cm MIN. 
14,00 1.3 56.87 - - - - 53.39 - - - - 55. 13 49. 16 
52.40 - - - - 45 .91 - - - -
l. 75 48.40 53.89 45.66 48.00 52.40 46.41 45.41 - - - 48.60 47 .24 
46.41 49.90 45.66 47.00 49.90 46.41 45.41 - - -
2.00 46.91 49.90 4 7. 41 47 .50 47.41 46. 16 45. 91 47 .50 - - 47 .34 46.28 
46. 16 48.90 46. 41 46.50 45.91 46. 16 45. 16 45.50 - -
2.50 46.91 46.91 45.91 46.50 46.91 46.41 45. 91 46.25 - - 46.46 45.80 
46.41 46. 41 45. 41 45.00 46.41 45.91 45.41 45.50 - -
3.25 45. 41 45.91 45.66 45.50 43. 91 45 .41 45.41 45.25 45.61 45.61 45.57 -
4.55 45 .41 45.66 45 .41 45.25 45.66 45.41 45.41 45.25 45.61 45.61 45.47 -
6.00 45 .41 45.41 45. 41 45.00 45.41 45.41 45 .91 45.00 45.36 45.11 45.29 -
7.75 45.20 45. 41 45 .16 45.75 45.41 45.20 45. 16 44.50 45. 11 44.86 45.18 -
9.60 45 .16 45.16 44.66 44.50 45.16 45. 16 44.66 43.50 44.61 44.36 44.69 -
13 ,58 l. 30 58. 37 - - - - 54.40 - - - - 56.38 51.78 
54.64 - - - - 48. 91 - - - -
l. 75 53.39 54.95 54.89 49.00 53.88 53.64 52.40 - - - 53.45 50. 77 
54.64 51.39 52.40 47 .50 52.20 48.40 48.90 - - -
2.00 52.40 52.40 49.90 48.00 52.28 51.90 48.40 47.50 - - 50. 35 47.85 
49.40 48.40 48.80 4 7 .00 47 .41 47. 41 47. 90 46.50 - -
2.50 47.41 50.40 4 7. 16 47.00 48.90 46.91 46.41 47 ·ºº - - 47.65 46.78 
47 .41 49.40 46. 91 46.25 47 .41 46.91 46.41 46.00 - -
3.25 46.90 47. 20 46.60 46.75 46.91 46.91 46.91 46.50 47. 36 36 .86 46.89 -
4.55 46.59 46.80 46.40 46.50 46.91 46.57 46 .18 46.25 47.11 46.61 46.59 -
6.00 46.40 46.70 46. l O 46.25 46. 91 46.50 46.91 46.25 46.61 45.86 46.45 -
7. 75 45.76 46.40 45.00 46.25 46.41 46. 30 46.41 46.00 45.86 45 .61 46.00 -
9.60 45.20 45. 21 45. l O 46.00 45.91 45.30 44.91 44.00 44.86 44.61 45.21 -
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Uo R DISTRIBUCION DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cm{ A B F G e D E H I+ I - MAX. cm MIN. 
13, 14 1.3 60.45 - - - - 56.40 - - - - 58.42 52.75 
55.39 - - - - 50.10 - - - -
l. 75 55.39 56.39 48.41 49.50 54.89 49.90 49.90 - - - 52.0 49.49 
49.90 53.39 47 .49 47 ·ºº 52.40 48.40 47.41 - - -
2.00 49.40 53. 14 47 .41 48.00 51. 40 48.90 49.90 48.50 - - 49.58 47 .62 
47.41 49.41 46.91 46.50 48.90 46.91 47.90 47 ·ºº - -
2.50 48.40 49.90 47.40 47 .25 48.90 48.40 47.90 47 .00 - - 48. 14 47 .40 
48.40 48.90 46.40 46.00 47 .41 48.40 47.90 46.00 - -
3.25 47 .55 48.00 4 7 .1 O 47.00 48.40 47 .55 47 .90 46.75 4 7 .61 47 .11 47.52 -
4.55 47. 15 47.51 47 ·ºº 46.50 47.90 47. 21 47 .90 46.50 4 7. 61 46.86 4 7. 21 -
6.00 46. 72 47 ·ºº 46.48 46.25 47. 41 46.72 47 .41 46.00 46.61 46.61 46. 72 -
7.75 46.37 46.67 46 .14 46.00 47 .41 46.37 46.66 45.75 46.61 45.86 46.38 -
9.60 46.12 46.32 46.08 46.00 46.91 46. 12 44.66 45.50 46.11 45.11 46. 1 O -
12, 17 l. 30 61.47 - - - - 57.40 - - - - 59.94 53.40 
54.89 - - - - 51.90 - - - -
l. 75 49.90 57.38 49.90 52.50 57.38 49.65 48.90 - - - 52.23 49.74 
49. 15 52.40 4 7 .41 50.50 52.40 47 .40 48.90 - - -
2.00 48.90 52.40 49.90 51.50 50.90 48.40 48.41 50.50 - - 50.11 48.52 
47 .90 50.40 48.90 48. 25 49.90 47.41 47.41 48.00 - -
2.50 49.90 49.90 48.90 48.50 49.90 48.50 48.90 48.25 - - 49.10 48.42 
49.40 49.40 47 .41 47. 75 49.80 47 .91 47.90 47.75 - -
3.25 48.59 48. 79 48.39 48.25 48.90 48.59 48.90 48.25 48.62 48.62 48.59 -
4.55 48. l O 48.50 47 .50 48.00 48.90 48.00 48.65 47 .50 48.12 4 7. 12 48.00 -
6.00 47. 76 48.40 47 .48 47.50 48. 90 47 .88 48.40 47.50 48. 12 46 .86 47.88 -
7.75 47.52 48.20 47 .41 47 .50 48.65 47. 71 48.40 47 .00 48. 12 46.61 47. 71 -
9.60 47.32 48.00 47 .10 47 .50 48.40 47.46 48.15 46 .50 48.12 46.11 47 .4 7 -
(continuaciÕn) 
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uo R DISTRIBUCI0N DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cmt cm A B F G e D E H r+ I - MAX. MIN. 
11, 11 1.3 62.87 - - - - 56. 39 - - - - 59.63 55.64 
58.88 - - - - 52. 39 - - - -
1. 75 58.88 59. 38 52.40 54.00 58.88 54.89 54.39 - - - 56. 12 52.56 
52.40 52.40 51.90 51.50 54.89 52.40 52.40 - - -
2.00 53.39 54.89 51.90 53.50 53.89 51.89 51 . 90 52.50 - - 52.98 51.20 
53.39 53.40 50.89 50.00 52. 40 50.40 49.90 50.25 - -
2 .50 51. 90 53.39 51 .40 51.00 52.46 51. 90 51.40 50.50 - - 51.74 51.00 
51 .90 51.90 50.90 49.75 51. 90 51. 90 50.90 59.50 - -
3.25 50. 15 51.90 49 .86 49.25 51.89 50. 13 51 .65 48.75 50. 12 49.62 50.33 -
4.55 49.68 50.00 49.84 49.00 51.40 49.84 50.90 48.50 49.62 49.62 49.84 -
6.00 49.00 49.80 49.00 48.50 49.90 49.00 49.65 48.50 49. 12 48.87 49. 13 -
7.75 48.84 49.40 47.84 48.50 49.90 48.84 49.40 48.25 48.62 48.37 48.85 -
9.60 48.55 49. 1 O 48.10 48.25 48.40 49.40 48.55 49.40 48.12 48. 12 48.55 -
10 •03 1.30 64.87 - - - - 57 .39 - - - - 61. 13 56.40 
60. 39 - - - - 52.40 - - - -
1. 75 61 . 13 62.87 57.88 56.00 57.88 57 .88 54.89 - - - 59.22 56. 12 
54.89 60.38 54.89 54.50 57.88 56.88 53. 39 - - -
2.00 53.40 57 .39 53. 14 54.50 56.89 56 .14 52.40 52. 50 - - 54.55 53.55 
52.40 56.89 52.40 53.50 54.89 54.89 51.40 52.00 - -
2.50 54.89 55.39 53.39 52.00 55. 14 53.39 52.40 52.00 - - 53.58 51. 89 
51. 15 54.39 51.40 51.50 52. 15 51.65 51.40 51.50 - -
3.25 51.92 53.40 50.10 51.50 53.39 51.92 51 . 55 51.25 51. 87 51.87 51.88 -
4.55 51.60 52.90 49.90 51.25 52.89 51 .59 51.40 51.00 51. 87 51 . 12 51.55 -
6.00 51.30 52.50 49.62 50. 75 52.40 51 . 22 51. 15 50.50 51.62 50.87 51 . 19 -
7.75 50.80 52.00 49.20 50.50 51.90 50.72 50.65 50.25 50.62 50.37 50.70 -
9.60 50.10 51.50 49.00 50.00 51.40 50.00 50.40 49.50 50. 12 49.12 50. 11 -
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Uo R DISTRIBUCIÕN DE TEMPERATURA RADIAL, ºe MEDIA 
cmt 
--'-~ cm A B F G e D E H I+ I - MAX. MIN. 
9 ,44 1.30 67. 37 - - - - 61. 13 - - - - 64.25 58. 39 
61.88 - - - - 54.89 - - - -
1. 75 57.88 59.88 55.89 56.00 57. 39 56. 39 55.49 - - - 56 .97 54.23 
52.40 57.39 54.64 52.50 53.39 55 .14 54. 14 - - -
2.00 55.89 56.88 54. 14 55.00 5 7. 14 55 .14 54.89 54.00 - - 55. 39 53.89 
53.39 56.88 53.89 53.50 52.40 52 .89 54.64 53.50 - -
2.50 55.39 56 .89 53.89 54.00 56.89 54.39 53. 14 54.00 - - 54.82 53. 23 
57 .89 55.39 53.39 53.50 52.40 52.89 52.40 53.00 - -
3.25 53.90 55.80 53.90 53. 75 55.39 53.80 53.89 53.50 54.63 54. 13 54.27 -
4.55 53.50 54 .1 O 52. 10 53.50 55. 14 53.00 53.39 53.25 53.63 52.63 53.46 -
6.00 53.00 54.90 51.40 53.00 54.89 52.80 52.89 52.50 52.63 52. 12 53.0 -
7.75 52.60 54.40 50.40 52.50 54.89 52.40 52.40 52.25 51.87 51.62 52.53 -
9.60 52.34 54.20 50.20 52.00 54.39 52.34 52.40 52.00 51.62 51.62 52. 31 -
8,00 1.30 74. 85 - - - - 75.84 - - - - 75.35 67. 26 
67.90 - - - - 66.61 - - - -
l. 75 68.61 73.33 65.92 63.00 72 .36 64.87 62.62 - - - 67 .24 61.59 
59.88 70 .25 59.13 59.75 62.87 59.88 59 .38 - - -
2.00 62.38 65.36 62.38 62.25 66.87 59.88 62.87 59.75 - - 63.28 58.83 
59. 38 62.87 57 .88 60. 25 59.88 56.64 57.88 55.89 - -
2.50 62.38 65.87 59.58 59.00 64.37 62.13 58.88 58.50 - - 61.34 58.32 
61.87 59.88 57.88 57.00 59.88 57. 14 56.89 56.00 - -
3.25 60.10 61.20 58.20 58.00 60.63 58.76 60.37 57.25 58.14 58.14 59. 18 -
4.55 58.84 59. 12 57 .90 58.00 60.63 58.63 60.37 57 ·ºº 58. 14 57 .64 58.63 -
6.00 57.95 58. 93 5 7 .20 57. 75 58.13 57 .46 57 .88 57 ·ºº 57 .39 56.64 57 .63 -
7. 75 57.00 57.90 56.92 57 .00 57 .63 56.96 57 .63 56 .50 56.64 56. 39 57 .06 -
9.60 56.91 57.00 56.84 56.50 5 7. 14 56.91 56. 89 55.75 56.64 56. 13 56 .67 -
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TABLA 4.3.: DATOS EXPERIMENTALES DE TRANSFERENCIA DE CALOS CON TUBOS 
INMERSOS 
dt = 20 mm 
At = 0,009425 m2 





1 ,060 18,98 
l , l 00 18,33 
l , 11 O 17,80 
l , 120 17 ,28 
1 , 140 16, 19 
l , l 60 15,75 
l , 170 15, 17 
0,98 14 ,81 
1,04 14,48 
1,08 14,00 
l 'lo 13,58 
l , 12 13, 14 
l, 14 12 ,67 
l , 16 12, 17 
l ,20 11, 11 
l, 25 l 0,03 
l , 28 8,69 
l ,30 8,00 
l, 32 7 ,36 
1,33 6 ,59 
l , 35 5,83 
1,36 5,20 
l, 37 4,23 
dp = 0,15 mm 
TEMPERATURA, ºc 
Lecho Super- i'.T 
fi ci e 
38,70 98,30 59,60 
40,03 99,47 59 ,44 
40,88 l 00, 57 59,69 
41,49 100 ,69 59,20 
42,76 1 01 , 56 58,96 
43,06 l 02 ,44 59 ,38 
43,72 l 02 ,90 59, 18 
44,52 103,38 58,86 
49,27 104, 22 58,95 
46 ,00 l 05, 33 59,33 
46 ,94 106,23 59,29 
48,21 107,30 59,09 
49,59 109,27 59,68 
50,69 11 O, 79 60, 10 
52,00 113,98 61 ,95 
55,68 119 ,06 63,38 
60,28 127,27 66,99 
61,88 131 ,55 69 ,67 
65,33 137,97 72,64 
68,95 145, 50 76 ,55 
71,80 155 ,80 84,00 
74,72 164,56 89,84 



























L = l 5 O mm 






























TABLA 4.4.: DATOS EXPERIMENTALES DE TRANSFERENCIA DE CALOS CON TUBOS 
INMERSOS 
= 20 mm 
= 0,009425 m2 dp = O ,246 mm 
L = 1 5 O mm 
ST = 7 5 mm 
FACTOR DE VELOCIDAD 
ºc 
POTEN- COEFICIENTE DE 







Super- tiT w w hc( 2 o ) 
cm/s ficie m c 
1,060 18,98 37,61 109 ,08 71,47 150 222,68 
1 , 100 18,33 37,79 109 ,81 72,02 li 220,98 
1 , 11 O 17 ,80 38,05 109, 73 71 ,68 li 222,03 
1, 120 17 ,28 38,61 109,84 71,33 li 223, 12 
1 , 140 16, 19 39,05 109 ,86 70 ,81 li 224,76 
1 , 160 15, 75 40, 10 110,31 70,21 li 226 ,68 
1 , 170 15, 17 40,96 110 ,96 70,00 li 227,36 
0,98 14,81 40,42 111,51 71 ,09 li 224,00 
1 ,02 14,48 43,57 114,04 70,47 li 225,84 
1 ,06 14,40 44,00 116, 34 72,34 li 220,00 
1 ,08 14,00 44,50 119,67 75, 17 li 211,73 
1 , 1 O 13,58 45,21 121 , 14 75,93 li 209,60 
1 , 12 13, 14 46, 12 121 , 32 75,20 li 211 ,64 
l, 14 12,67 46,94 122,67 75,73 li 21 O, 16 
l , 16 12, 17 47,46 124 ,65 77, 19 li 206, 18 
1 ,20 11, 11 48,55 126 ,46 77 ,90 li 204,30 
l ,25 10,03 50,09 131 , 30 81 ,21 li 195, 97 
1,26 9,44 52,34 138 ,83 86,49 li 184 ,01 
1,28 8,69 56, 13 145,64 89 ,51 li 177 ,80 
l, 30 8,00 56 ,51 156, 30 99,79 li 159 ,40 
1,32 7 ,36 60, 71 168 ,06 107, 35 li 148,25 
1,33 6, 59 71 ,51 189, 37 117 ,86 li 135,03 
l, 35 5,83 73, 11 213,91 140,80 li 113 ,03 
1 ,36 5,20 78,09 247, 71 169 ,62 li 93,83 
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APENDICE 5 
PREDICCIÕN DE LA TEMPERATURA DEL LECHO MEDIANTE UN ANÃLISIS 
MACROSCOPICO 
El siguiente anãlisis es basado sobre las 
condiciones de una mezcla perfecta; es decir que en el sistema flui 
dizado tanto las partículas fluidizadas como el gas fluidizante se 
encuentran a la misma temperatura. Considerando las paredes de la 
camara de intercambio adiabãticas ya que fueron especialmente aisla 
das. 
Considerando que el aire entra a temperat~ 








T - T s b y = ( 5 • 1 ) 
Tb - T o 
con lo que se obtiene para 1 a temperatura del 1 ech o "T .. b 




La figura 5.1 muestra el esquema considera 
do para hacer el balance de energia. 
Las tablas 5.1 y 5.2 dan los valores calcu 
lados para Tb mediante esta relaciõn, comparando a su ves con los 
valores medidos experimentalmente; en las cuales se puede notar 
que existe un pequeno errar, oscilando entre 1.7 + 6.8% el cual es 
razonablemente aceptado. De lo anterior este modelo puede ser 
usado para predecir tambien el coeficiente global de transferencia 
de calor conociendo la relaciõn y como una funciõn de las temper~ 
turas del sistema. 
f oire a Tb 
................ . . . . . . . . . . . . . . . . 
: : : : : :~· . : : : : : : . . . . . . . .... 
• • • • o • •k• .. . . . . . . . . ..... 
• • •T•tr • • • • • • • • • • • ................ 
. . . . . . . . . . . . . . . . 
·ó o·o o·õ·o o o·ô · 
i alra a To 
Figura 5. 1 - Esquema para el Analisis Macroscopico 
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TABLA 5.1.: DATOS DEL ANi\LISIS MACROSCÕPICO, dp = 0,15 mm 























At = 0,009425 m2 
A = 0,045 m2 
h y 
w;m2 0c PAU Cp/AT h 
26 7 ,03 4,297 
267,75 4, 140 
266 ,63 4,040 
268,84 3,890 




269 ,98 3,243 
268,25 3, 155 
268,43 3,059 
269, 34 2,950 
266 ,67 2,873 
264,81 2,780 
256,90 2,615 
251, 11 2,415 
237,57 2,212 
228,44 2,117 
219, 10 2,031 
207, 90 l ,917 
189,47 1,860 
= 24 ºc 
TEMPERATURA DEL LECHO, ºc \· ºc 
MEDIDA CALCULADA SUPERF!CIE 
38,70 38,03 98,30 
40,03 38,69 99,47 
40,88 39 ,24 100,57 
41,49 39,70 100,69 
42,76 40,72 101 ,56 
43,06 41,23 102 ,44 
43,72 41,89 102 ,90 
44,52 42,41 103,38 
45,27 42,95 104 ,38 
46,00 43,57 105 ,53 
46,94 44,26 106 ,23 
48,21 45, 10 107,30 
49,59 46,02 109,27 
50 ,69 46,97 110, 79 
52,00 48,84 113, 79 
55,68 51,84 119,06 




65,33 61,60 137,97 
68,95 65,66 145, 50 
71 ,80 70, 10 155 ,80 
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TABLA 5 . 2 • : DATOS DEL ANi\LISIS MACROSCÕPICO, dp = 0,246 mm 
At = 0,009425 m2 
T = 24 ºc 
A 0,0450 m2 o = 
U X 102 h y 
TEMPERATURA DEL LECHO, ºc Ts ºc 
Th 
m/s w;m2 ºc pAUCP/AT h MEDIDA CALCULADA . SUPERFI CIE 
18,98 222,68 5, 153 37,61 37,82 109 ,08 
18 ,33 220,98 5,020 37,79 38,25 109,81 
17 ,80 222,03 4,850 38,05 38,65 109,73 
17 ,28 223,12 4,680 38,51 39, 12 109 ,84 
16, 19 224,76 4,360 39 ,05 40 ,02 109 ,86 
15,75 226 ,68 4,200 40, 10 40,60 11 O, 31 
15, 17 227, 36 4,030 40 ,26 41,29 110 ,96 
14 ,81 224,00 4,000 40,42 41 ,50 111 , 51 
14,48 229 ,84 3,900 43,53 42,50 114,04 
14,40 220, 3,950 44,00 42,65 116,34 
14,00 211 , 73 4,000 44,50 43, 13 119,67 
13, 58 209 ,60 3,920 45,21 43,74 121 , 14 
13, 14 211 ,64 3,750 46, 12 44,49 121,32 
12,67 21 O, 16 3,640 46,94 45,27 122,67 
12, 17 206,18 3,57 47,46 46,02 124 ,65 
10,03 195,97 3, 19 50 ,09 50 ,23 131, 30 
9,44 184,01 3, l O 52,34 52.01 138 ,83 
8,00 159 ,40 3,03 56, 51 56 ,83 156, 30 
7 ,36 148,25 3,00 60, 71 60,02 168,06 
6,59 135 ,03 2,95 71 , 51 65,87 189,37 
5,20 93,83 3,35 78,09 75,43 247, 71 
